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CAPITOLO 4:  
 
Trasporto di materia nei processi a membrana 
 
1. Generalità e trasporto attraverso la membrana 
In questo capitolo si parlerà di “solvente” e “soluto” al singolare, facendo riferimento 
ad una miscela binaria, ovvero, se è presente una molteplicità di soluti, assumendo che 
sia possibile descrivere il loro comportamento con riferimento a proprietà medie. In 
seguito si considereranno casi di soluti con comportamenti differenziati. 
Ciò che interessa è esprimere i flussi dei due componenti (solvente e soluto) in 
funzione delle condizioni operative, principalmente pressione e concentrazione, ma 
anche, come vedremo, condizioni fluidodinamiche.  
I due flussi possono essere espressi in moli/m2s, ma è più pratico ed espressivo 
esprimere il flusso di solvente in unità di volume, m3/m2s = m/s, ovvero, più 
comunemente, in L/m2h.  Ciò è lecito in quanto il permeato è essenzialmente acqua e 
quindi il flusso di volume totale v, in pratica coincide con il flusso in volume del solvente. 
Nota: In questo capitolo il flusso di volume è indicato con v, per stressare il fatto che 
rappresenta una velocità, in altri capitoli è indicato con Jv, con identico significato. Il 
flusso di solvente è indicato sempre con JS ed espresso in moli/m2s, od anche in g/m2s. 
I flussi di solvente (v) e soluto (JS) sono ovviamente legati ai valori di pressione e 
concentrazione sui due lati della membrana e dipendono dalla natura della membrana 
stessa. D’altra parte le concentrazioni in adiacenza della membrana sono diverse da 
quelle esistenti nel cuore delle due soluzioni; infatti essendo il soluto, almeno 
parzialmente, respinto dalla membrana si accumula sulla faccia ad alta pressione 
determinando un aumento di concentrazione in prossimità della membrana stessa 
(polarizzazione della concentrazione), come indicato in Fig. 1. 
Ci si aspetta quindi che i flussi siano esprimibili con espressioni del tipo: 
1( , , , )m Pv f P C C membrana        (1) 
2 ( , , , )S m PJ f P C C membrana        (2) 
Il valore di Cm non è però noto a priori,  il suo valore dipende dall’entità del flusso v 
(che trasporta il soluto verso la membrana) e dalla facilità con cui il soluto diffonde 
all’indietro per effetto della differenza di concentrazione, in altre parole dal trasporto di 
materia nel fluido adiacente la membrana. Ci aspettiamo quindi che sia: 
( , , )mC f v C trasporto nel fluido      (3) 
Si ha quindi a che fare con due problemi di trasporto di materia fra loro accoppiati: 
l’uno all’interno della membrana, l’altro nel fluido adiacente la membrana stessa. 
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Per quanto riguarda le Equazioni (1, 2) che descrivono il flusso di solvente e soluto 
all’interno della membrana, cioè in funzione delle condizioni di concentrazione e 
pressione esistenti a ridosso delle due superfici della membrana, sono stati proposti vari 
modelli, che verranno discussi in un prossimo capitolo. Per ora ci si limita a presentare, 
su base puramente empirica, il modello soluzione - diffusione che è generalmente 
adottato per il calcolo dei moduli di osmosi inversa. In esso si assume che il flusso in 
volume sia proporzionale alla forza motrice, rappresentata dalla differenza di pressione 
al di sopra della differenza di pressione osmotica, e che il flusso di soluto sia 
proporzionale alla differenza di concentrazione, cioè: 
v  K1 (P    (4) 
Js  K 2 C  (5) 
Le due costanti di proporzionalità K1 e K2 si chiamano permeabilità al solvente e al 
soluto, rispettivamente.  
Nota: in altri capitoli l’equazione (4) è scritta  v PJ L P    , con identico significato. 
Per quanto riguarda l’Ultrafiltrazione e la Microfiltrazione, si può generalmente 
prescindere dalla pressione osmotica (vedi Cap. 2) ed assumere che il flusso di volume 
sia proporzionale alla differenza di pressione e scrivere  
m
Pv
R
        (6) 
Indicando con Rm la resistenza idraulica della membrana. Il flusso di soluto si può 
considerare nullo, se la membrana ha un Cutt-off sensibilmente inferiore al peso 
molecolare del soluto. 
 
 
Fig. 1. Profilo di concentrazione vicino alla membrana. 
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Esercizio 1: Calcolo delle permeabilità da scheda tecnica 
Le caratteristiche di una membrana da osmosi inversa che interessano sono le 
permeabilità al solvente e al soluto (K1 e K2), tuttavia nelle schede tecniche, allegate ai 
cataloghi dei fornitori di membrane, viene solitamente riportato il flusso e la reiezione in 
certe condizioni, ad esempio: 
membrana A):  v = 25 L/m2h, R = 97%, con NaCl 2000 ppm, 40 bar, 25°C 
Si sottintende che nelle condizioni della prova sia trascurabile la polarizzazione della 
concentrazione  (Cm = C). 
Da queste informazioni è immediato calcolare le permeabilità, e quindi flusso e 
reiezione in condizioni diverse. 
Soluzione 
Dall’equazione di van’t Hoff si ha la pressione osmotica lato alimentazione: 
20008.314*298 2 169000 1.69
58.44F s
RTC Pa bar      
La pressione osmotica lato permeato, per altro in questo caso trascurabile, è: 
 1 (1 0.97)1.69 0.05P FR bar       
Infatti, in base alla legge di Van’t Hoff, la pressione osmotica è proporzionale alla 
concentrazione. 
Dalla (4) si ha immediatamente: 
  71 2
25 0.651 1.81*10
40 1.64 0.05 .
v L mK
P hm bar s bar
        
Per trovare la permeabilità al soluto K2 si deve osservare che: SP
JC
v
  
Dividendo ambo i membri della (5) per v si ha quindi: 
 2P PKC C Cv   
E ricordando la definizione di reiezione 1 PCR C
     : 
7
2 2
(1 ) 0.773 2.15*10v R LK m s
R m h
    
Note K1 e K2 è immediato calcolare flusso e reiezione per pressioni e concentrazioni 
diverse (ovviamente in condizioni di polarizzazione trascurabile). 
NOTE: Si ripetono le condizioni sotto le quali è stato fatto il calcolo: - Si è assunto che nel 
lato alimentazione vi sia un solo valore di concentrazione (2000 ppm nell’esempio). - si è 
supposto che nelle condizioni sperimentali sia trascurabile la polarizzazione della 
concentrazione  Queste condizioni sono verificate se i dati sono stati ottenuti in una 
piccola cella come quella rappresentata in Fig. 2. In essa infatti si ha una elevata portata 
di alimentazione, con un recupero minimo, il che consente di assumere che la 
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concentrazione nel lato alimentazione sia pari alla concentrazione di ingresso; d’altra 
parte l’elevata velocità minimizza gli effetti della polarizzazione (è comunque bene 
verificare la fondatezza di tale ipotesi). 
Se la sperimentazione è stata fatta in un modulo si deve far riferimento alla 
concentrazione e alla pressione media fra ingresso e uscita, in ogni caso la trattazione è 
accettabile se il recupero è molto basso. Ovviamente i valori ottenuti rappresentano le 
vere permeabilità della membrana solo se nelle condizioni sperimentali è trascurabile la 
polarizzazione della concentrazione. 
 
Fig. 2. Esempio di sistema per la caratterizzazione di membrane. (Bologna, Dipartimento di 
Ingegneria Chimica).La cella consente la caratterizzazione simultanea di due 
membrane; ovviamente può essere usata con una sola membrana usando su un lato 
un disco cieco. 
L’alimentazione è al centro e lambisce le membrane con flusso radiale raccogliendosi nel 
collettore laterale toroidale. Le membrane sono appoggiate su una sottile rete per la raccolta del 
permeato che viene convogliato nel sottile foro centrale.  
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2. Polarizzazione della concentrazione 
Per effetto del flusso di volume v il soluto viene trasportato verso la membrana dal 
moto d’insieme della soluzione. Vista la reiezione della membrana si determina in 
adiacenza di essa una concentrazione Cm superiore alla concentrazione di miscela C come 
indicato qualitativamente in Fig. 1. Ci proponiamo ora di determinare la relazione fra Cm 
e C, ovvero il profilo di concentrazione in adiacenza della membrana. 
2.1 Trattazione breve (per chi ha seguito un corso di Trasporto di Materia) 
In base al modello del film si assume che il profilo di concentrazione interessi uno 
strato di spessore  adiacente alla membrana. In tale film si ha un trasporto diffusivo, 
causato dal gradiente di concentrazione, e un trasporto convettivo, imposto dalla 
differenza di pressione. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 I trasporti diffusivi dei due componenti, Jw, JS,  sono relativo al fluido, che si muove 
con velocità v verso la membrana, i flussi assoluti sono quindi: 
 
w w wN J C v         (7) 
 
S S SN J C v         (8) 
 
Se la membrana fosse completamente impermeabile al soluto (membrana 
semipermeabile ideale) si dovrebbe imporre NS = 0, e si tratterebbe di un caso di 
diffusione in film stagnante, in cui però il componente stagnante è il soluto. 
Se, come accade nell’osmosi inversa, la reiezione della membrana nei riguardi del 
soluto non è completa, la condizione da imporre è S PN vC   (il segno meno deriva 
dall’orientamento dell’asse y in Fig. 3). 
Sostituendo in (8), esprimendo JB con la legge di Fick e tralasciando l’indice S, 
sottintendendo che si tratta di concentrazioni del soluto, si ha: 
 
P
dCD vC vC
dy
       PdC v C Cdy D    
C 

y 
Cm 
Convezione
Diffusione 
Fig. 3. Trasporto di materia nel lato alimentazione.  
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e integrando fra y = 0 e y = :   
m
C
PC
dC v
C C D
   
 
In base al modello del film il rapporto D/ rappresenta il coefficiente di trasporto k, si ha 
quindi: 
ln m P
P
C C v
C C k
         (9) 
 
Che ovviamente si riduce all’usuale “trasporto con componente stagnante” nel caso di 
reiezione completa (CP = 0). Si osservi però che in questo caso il componente stagnante è 
il soluto, non ha quindi senso parlare di “contributo convettivo trascurabile” per 
soluzioni diluite (dovrebbe essere trascurabile la concentrazione del componente 
scambiato, che in questo caso è il solvente !). 
Salta al paragrafo 3. 
2.2 Trattazione lunga, ma sintetica (per gli altri) 
Chiarito che, per effetto della reiezione,  in adiacenza della membrana si stabilisce una 
concentrazione Cm > C, consideriamo dapprima la situazione più semplice in cui non 
esista alcuna velocità del fluido verso la membrana, ma  la concentrazione Cm sia imposta 
da altra causa; possiamo pensare ad una parete spalmata con una sostanza solubile che 
pian piano si scioglie in acqua. 
In tal caso la forza motrice per il trasporto è rappresentata dalla differenza fra la 
concentrazione alla parete (Cm) e la concentrazione di miscela della soluzione (C) e si 
pone: 
  mJ k C C         (10) 
che rappresenta la definizione del coefficiente di trasporto di materia k. 
La definizione è del tutto analoga alla definizione del coefficiente di trasporto di calore 
fra una parete a temperatura Tm e un fluido a temperatura T: 
 mq h T T         (11) 
L’esperienza e il senso comune insegnano che quando un fluido si muove 
parallelamente a una parete scambiando materia (o calore) con essa, le differenza di 
concentrazione (o temperatura) sono limitate ad un sottile strato adiacente alla parete, 
mentre ad una certa distanza da essa la concentrazione (o temperatura) è essenzialmente 
uniforme. Tale idea la si può collegare intuitivamente (anche se impropriamente) 
all’esistenza di uno strato laminare che vi è vicino alla parte, anche in presenza di moto 
turbolento del fluido. (In realtà il modello del film vale anche in condizioni di moto 
laminare, potendosi identificare il film con lo strato limite che si sviluppa sulla parete). 
É intuitivo che lo spessore del film dipenda dalla fluidodinamica, ad esempio un 
aumento di velocità del fluido comporta certamente una riduzione dello spessore del 
film. 
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Con questa visione, il trasporto fra parete e fluido si riduce al trasporto attraverso il 
film. In esso non esistono vortici o turbolenze, ma il trasporto è unicamente dovuto alla 
diffusione (nel caso di trasporto di calore si parla di “conduzione”) descritta dalla legge 
di Fick: 
dCJ D
dy
         (12) 
analoga alla legge di Fourier per la conduzione del calore  Tq k dT dy  . Il coefficiente 
di diffusione D è una proprietà fisica della coppia soluto – solvente. 
Con riferimento alla Fig. 4, si ha diffusione stazionaria attraverso uno strato piano di 
spessore , la (12 quindi si può scrivere:  
mC CJ D 
        (13) 
Confrontando con la (10) si conclude che il coefficiente di trasporto di materia è 
interpretabile come rapporto fra il coefficiente di diffusione e lo spessore del film: 
Dk         (14) 
O, in altre parole, la resistenza al trasporto di materia coincide con la resistenza del 
film. Si badi che la (14) non è un’espressione che consenta di calcolare k, da essa si può 
solo arguire che k dipende dalla fluidodinamica. 
Tutto quanto precede in assenza di moto del fluido perpendicolarmente alla 
membrana. Torniamo ora alla situazione dell’osmosi inversa: in tal caso il fluido è forzato 
a muoversi perpendicolarmente alla membrana con velocità v, pari al flusso in volume. 
La membrana impedendo, almeno parzialmente, il passaggio del soluto, ne determina 
l’accumulo e quindi una concentrazione Cm > C. Nasce di conseguenza un flusso 
diffusivo in direzione opposta descritto dalla legge di Fick mentre il trasporto convettivo 
è ovviamente vC. 
 
 
Fig. 4. Modello del film: la concentrazione è uniforme in tutto il fluido, 
eccetto un sottile film adiacente all’interfaccia. 
C 
 
Cm 
y 
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Fig. 5. Polarizzazione della concentrazione : modello del film  
-DdC/dy 
 v C 
 vCP C 
y 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Con riferimento alla Fig. 5 il bilancio di materia per il sistema delimitato dalla 
membrana e dal piano a distanza y da essa (rettangolo tratteggiato in Figura) è 
rappresentato dall’equazione : 
)CC(v
dy
dcD p        (15) 
essendo D il coefficiente di diffusione del soluto e CP la concentrazione nel permeato. 
Per semplice integrazione fra 0 e  si ha la relazione fra le concentrazioni C,  Cm e Cp : 
ln m P
P
C C v
C C k
         (16) 
avendo indicato con k= D/ il coefficiente di trasporto di materia, dipende dalla 
fluidodinamica del modulo. 
In letteratura sono reperibili correlazioni per la previsione del coefficiente di trasporto 
in diverse condizioni geometriche e fluidodinamiche espresse  in termini adimensionali: 
 Sh f Re,Sc        (17) 
In cui  
kdSh
D
   Numero di Sherwood     (18) 
 
udRe  Numero di Reynolds     (19) 
 
Sc
D
   Numero di Schmidt      (20) 
Spesso, ma non necessariamente, la (17) ha la forma: 
Sh aRe Sc         (21) 
L’esponente  ha tipicamente valori intorno a 0.33, mentre l’esponente  ha valori intorno 
a 0.8 in moto turbolento e intorno a 0.33 in moto laminare. 
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Le correlazioni adimensionali per il calcolo dei coefficienti di trasporto di materia sono 
in tutto analoghe alle correlazioni per il trasporto di calore. Il Numero di Sherwood è 
l’analogo del Numero di Nusselt (Nu = hd/kT) e il Numero di Schmidt è l’analogo del 
Numero di Prandtl (Pr =  cp/kT). Correlazioni valide per il trasporto di calore possono 
essere usate per il calcolo del coefficiente di trasporto di materia e viceversa, 
semplicemente sostituendo Sh a Nu e Sc a Pr, sempreché ovviamente si abbia la stessa 
configurazione geometrica. 
Più avanti verranno discusse le correlazioni disponibili per le geometrie tipiche dei 
moduli a membrana. Ci si limita qui a ricordare la relazione di Schock, Miquel, utile per 
moduli a spirale: 
0.875 0.250.065Rh e cS S       (22) 
 La dimensione caratteristica d da usare è il diametro idraulico del canale, 
dell’ordine del  mm per i moduli commerciali. 
 
3. Conseguenze della polarizzazione della concentrazione 
Per effetto della polarizzazione della concentrazione il flusso non varia linearmente 
con la differenza di pressione applicata. Nel caso dell’O.I. ciò risulta evidente, infatti, 
secondo il modello soluzione – diffusione, il flusso è: 
     1 m Pv K P         
Un aumento di P produce un aumento di flusso v che a sua volta aumenta la 
concentrazione Cm sulla membrana (in accordo con la 16) e quindi la pressione osmotica 
da superare; di conseguenza l’aumento di flusso conseguente ad un aumento di 
pressione è minore di quello che si avrebbe in assenza di polarizzazione della 
concentrazione. Ovviamente ciò comporta una riduzione del recupero e un aumento del 
consumo specifico di energia negli impianti. 
Nell’U.F. l’effetto della polarizzazione è molto più marcato; all’aumentare della 
differenza di pressione applicata il flusso raggiunge rapidamente un valore asintotico 
indipendente dalla pressione ma dipendente unicamente dalla concentrazione C e dalle 
condizioni fluidodinamiche. Tale comportamento non può essere spiegato unicamente 
dall’effetto osmotico, infatti per soluzioni di macromolecole la pressione osmotica è 
modesta. Il modello più accreditato è il modello del gel [Vedi Cap. 5]. 
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Esercizio 2 effetto della polarizzazione 
In un modulo di osmosi inversa sono stati misurati flussi di 0.3 m3/h con acqua pura e di 0.2 m3/h con una 
soluzione 8 g/L di NaCl. In entrambi i casi la differenza di pressione era 30 bar e la temperatura 25°C. 
Stimare il flusso a 40 bar con la stessa soluzione; assumere reiezione totale. 
Soluzione: 
Si assuma che la portata assiale sia molto maggiore della portata di permeato, sì da poter considerare 
costante la concentrazione all’interno del modulo. Si ha quindi: 
  *1 1 1 1P PQ K A P K A P QP P
                      
Essendo  PQ vA  la portata di permeato e * 1PQ K A P   la portata di permeato che si ha con acqua pura.  
Essendo QP = 0.2 m3/h e QP* = 0.3 m3/h, sempre a 30 bar: 
0.2 0.3 1 10
30
bar          
Dalla legge di van’t Hoff:    Cm = 11.8 g/L 
Dall’equazione della polarizzazione si ricava il coefficiente di trasporto, o meglio il prodotto kA, dato che 
l’area non è data: 
30.2 0.5145 /11.8lnln
8
P
m
QkA m hC
C
    
Lavorando a 40 bar si ha * 3
400.3 0.4 /
30P
Q m h  , d’altra parte il coefficiente di trasporto non cambia, si 
ha quindi: 
(0.4) 1
40P
Q       
mRTC   
PQ
kA
mC Ce  
Occorre una soluzione per tentativi, conviene partire con Cm = 11.8 (il 
valore precedente), si calcola quindi , poi QP, poi Cm e così via, 
bastano 5-6 iterazioni. 
La portata di permeato a 40 bar è quindi QP = 0.282 m3/h. 
In assenza di polarizzazione si avrebbe Cm = C = 8 g/L,    = 0.68 bar, la portata di permeato sarebbe 
QP = 0.332 m3/h. La polarizzazione comporta quindi una riduzione di flusso di circa il 15%. 
 
Cm  Qp 
11,8 10,01 0,2999 
14,331 12,15 0,2785 
13,746 11,65 0,2835 
13,879 11,77 0,2823 
13,848 11,74 0,2826 
13,855 11,75 0,2825 
13,854 11,75 0,2825 
13,854 11,75 0,2825 
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CAPITOLO 5: 
 
Ultrafiltrazione 
 
5.1. Trasporto di materia nella Ultrafiltrazione. 
Nell’Ultrafiltrazione vengono trattenuti soluti macromolecolari (tipicamente 
proteine) con peso molecolare superiore al cut-off. Come già accennato nel Cap. 4, il 
flusso attraverso la membrana da ultrafiltrazione è essenzialmente di tipo convettivo, 
nel caso di acqua pura il flusso è proporzionale alla differenza di pressione applicata. 
m
Pv
R
        (1) 
in cui Rm rappresenta la resistenza della membrana, funzione della frazione di vuoto, 
della dimensione dei pori e dello spessore. 
Se però si esegue una prova di ultrafiltrazione di una soluzione di macromolecole a 
pressioni crescenti si osserva che il flusso aumenta linearmente con la pressione in un 
primo tratto per poi raggiungere un valore asintotico. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Il valore massimo del flusso per un dato apparato e per una data soluzione dipende 
dalla concentrazione (diminuendo all’aumentare di questa) e dal tipo di moto. Ad 
esempio in una cella agitata il flusso massimo aumenta con il numero di giri; in un 
modulo a ricircolazione aumenta con la portata circolante, cioè con la velocità 
tangenziale. 
Quale può essere la ragione di un tale comportamento?  
C 
Q, n 
P 
v 
Q 
n
Fig. 1. Flusso in funzione della differenza di pressione nell’ultrafiltrazione di una soluzione 
di proteine (o altre macromolecole idrosolubili). C indica la concentrazione della 
soluzione, Q la portata circolante attraverso il modulo (in un impianto a 
ricircalazione) ed n il numero di giri dell’agitatore (in una cella agitata). 
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L’andamento del flusso evidenziato qualitativamente in Fig. 1 non può essere che 
l’effetto della polarizzazione della concentrazione, questa può essere descritta con il 
modello del film, già visto nel Cap. 5. Assumendo reiezione completa (Cp=0) si ha: 
k
v
C
Cln m          (2) 
ovvero: 
k
v
m eCC         (3) 
In cui è ancora v = flusso attraverso la membrana e k = coefficiente di trasporto di 
materia nella soluzione.  
L’espressione (3) è identica al caso di osmosi inversa con reiezione completa, è però 
evidente che nel caso della UF l’entità della polarizzazione è molto maggiore: il flusso v 
è normalmente più elevato e, soprattutto, il coefficiente di trasporto di materia k è 
molto più basso. Per rendersi conto di ciò basta considerare che i coefficienti di 
diffusione di proteine in acqua sono da 10 a 100 volte inferiori rispetto ai coefficienti di 
diffusione di soluti a basso peso molecolare. (si confronti la Tab. II con la Tab. III). [si 
ricordi che secondo il modello del film si ha k=D/]. 
Nell’ultrafiltrazione sono dunque prevedibili coefficienti di trasporto di materia da 1 
a 2 ordini di grandezza inferiori rispetto ai valori tipici dell’osmosi inversa. La 
concentrazione in adiacenza della membrana, Cm, è quindi molto maggiore della 
concentrazione C nel cuore della fase. Il “modello osmotico” secondo il quale la 
polarizzazione della concentrazione provoca un aumento della pressione osmotica che 
riduce la forza motrice, può essere invocato per soluti di peso molecolare medio-basso, 
ma non per proteine di alto peso molecolare. Il modello più popolare, se pur non 
immune da critiche, è il modello del gel.  
Come già detto a proposito del modello del film, il soluto è trasportato verso la 
membrana dal moto convettivo della soluzione, essendo però trattenuto dalla 
membrana si genera un gradiente di concentrazione e quindi un trasporto diffusivo 
che riporta il soluto verso il cuore della soluzione. La forza motrice per tale 
retrotrasporto diffusivo è la differenza di concentrazione (Cm-C). Se si applicano 
differenze di pressione crescenti aumenta il flusso v e, in accordo alla (3) aumenta 
rapidamente la concentrazione Cm a causa del basso valore di k. La competizione fra i 
due flussi genera un profilo di concentrazione tanto più ripido quanto maggiore è la 
pressione applicata.  
È però evidente che Cm non può aumentare indefinitamente, per ogni soluzione 
proteica esiste un valore limite di concentrazione (la concentrazione di gel, Cg) oltre il 
quale non è possibile andare, a meno di essiccare la proteina per evaporazione. 
Quando Cm ha raggiunto il valore Cg la forza motrice per il retrotrasporto diffusivo 
non può più aumentare. Cosa succede se si continua ad aumentare la differenza di 
pressione? 
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 D 105 (cm2/s) 
Argon 2.00 
Cloro 1.25 
CO2 1.92 
Idrogeno 5.50 
Metano 1.49 
Azoto 1.88 
Ossigeno 2.10 
Ammoniaca 1.64 
Etanolo 0.84 
n-Butanolo 0.77 
Valina 0.83 
Acido Benzoico 1.00 
Urea (1.38-0.0782 C+0.00464 C  *
Saccarosio 0.5228-0.265 C  * 
(*) C= concentrazione in mol/L 
Tab. II: Coefficienti di diffusione a diluizione infinita di alcuni soluti in acqua a 25°C. 
 
 Peso molecolare D 107 (cm2/s) 
Albumina (umana di siero) 69.000 6.43 
Albumina (bovna di siero) 66.500 6.3 
-Amilase 96.920 5.72 
a-1-Antitripsina umana 45.000 5.2 
Apoferritina (milza di cavallo) 466.900 3.99 
Caseina 24.000 1.9 
a-Chimotripsina (pancraes) 21.600 10.2 
Collagene 345.000 1.16 
Citocromo C (cuore di cavallo) 13.400 11.6 
Citocromo C1 (cuore bovino) 370.500 3.31 
DNA 6.000.000 0.13 
Ferritina (milza di cavallo) 750.000 3.25 
Fibrinogeno (umano) 339.700 2.98 
Emoglobina bovina 68.000 7.0 
Immunoglobulina G (umana) 153.000 4.11 
Insulina di maiale 5.800 11.68 
a-Lattoglobulina 16.000 7.4 
-Lattoglobulina 18.000 6.4 
Mioglobina di cavallo 16.900 10.27 
Miosina 493.000 1.16 
Ovalbumina 45.000 7.6 
Ribonuclease 13.683 11.9 
Proreine di soia 7 S 180.000 3.85 
Proreine di soia 11 S 350.000 2.91 
Tripsina pancreas bovino 15.100 10.09 
 
Tab. III Coefficienti di diffusione di alcune proteine in soluzione acquosa alla temperatura di 
20°C [nota: la temperatura è 25°C in alcuni casi, vedi la tabella originale su M. Cheryan, 
Ultrafiltration and Microfiltration Hanbook p. 160] 
La Tab. III indica che il coefficiente di diffusione diminuisce regolarmente all’aumentare del peso 
molecolare. Vi è la vistosa eccezione della caseina che mostra un coefficiente di diffusione stranamente 
basso se confrontato con proteine di peso molecolare simile. Quale può essere la spiegazione? 
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Un aumento di pressione oltre il valore che ha portato al valore Cg tenda a portare 
verso la membrana una quantità di soluto superiore a quella che può diffondere 
all’indietro, le proteine si depositano quindi sulla membrana formando uno strato di 
gel. Esso agisce come una “membrana dinamica” la cui resistenza si somma alla 
resistenza idraulica della membrana. La (1) diventa quindi: 
 
m g
Pv
R R
         (4) 
 
In definitiva lo strato di gel raggiunge un valore tale per cui il soluto portato verso la 
membrana dal trasporto convettivo corrispondente al flusso v data dalla (5) è 
esattamente uguale alla quantità di soluto che riesce a diffondere all’indietro, valore 
che è fisso, dato che la differenza di concentrazione Cm-C ha raggiunto il valore limite 
Cg-C.  Ciò significa che il flusso è dato dalla (2) in cui si pone Cm=Cg: 
 
C
C
lnkv g         (5) 
 
La (5) indica che, in condizioni di gel, il flusso non dipende né dalla pressione 
applicata, né dalla permeabilità della membrana, ma solo dal coefficiente di trasporto 
di materia e dalla concentrazione. Si può concludere dicendo che nella ultrafiltrazione 
è più importante il modulo che non la membrana, la geometria del modulo determina 
infatti la fluidodinamica e quindi il valore del coefficiente di trasporto. L’affermazione 
non va presa in senso assoluto, si vuol solo dire che una membrana con permeabilità 
superiore non necessariamente comporta un flusso superiore, più che la permeabilità 
interessano altre proprietà della membrana, per esempio la tendenza ad adsorbire 
proteine che può comportare un rapido intasamento dei pori e una difficoltà di 
lavaggio. 
Il modello del gel è verificato da numerosi risultati sperimentali ( vedi figure): in 
diagramma semilogaritmico il flusso varia linearmente con la concentrazione, la 
pendenza dipende dalla fluidodinamica (aumenta con la velocità tangenziale). 
 
P Cm 
C 

v 
convezione
diffusione
Fig. 2. Profili di concentrazione a pressioni crescenti nella UF di una soluzione proteica. 
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Il modello del gel ha parecchi punto deboli: l’equazione che descrive la 
polarizzazione della concentrazione, in definitiva l’Eq. (5) è stata ottenuta per 
integrazione attraverso lo strato limite a coefficiente di diffusione costante, mentre 
sono prevedibili forti variazioni, potendo essere C e Cg molto diverse. La dipendenza 
lineare del flusso da lnC rappresentata in Fig. 10 implica l’assunzione che 
all’aumentare della concentrazione non cambi la fluidodinamica, cosa improbabile, 
vista la dipendenza della viscosità dalla concentrazione 
In realtà l’equazione (5) va considerata un’espressione semiempirica in molti casi 
in accordo con i dati sperimentali, i parametri k e Cg vanno misurati rispettivamente 
come pendenza e intercetta delle rette di Fig. 10, o per meglio dire, del tratto lineare 
delle curve v vs. lnC.  Le Figure allegate riportano alcuni risultati sperimentali. Si 
noterà che in molti casi il modello è soddisfacente, anche se spesso i valori di Cg 
riportati da diversi autori sono diversi, in alcuni casi il modello è inadeguato. La Tab 
IV riporta i valori di Cg, ottenuti per estrapolazione delle rette v vs. lnC, per diversi 
sistemi. Si noti che il modelle viene applicato anche alla microfiltrazione, in specie di 
sospensioni cellulari. 
Per una discussione più approfondita e per altri modelli si rimanda alla bibliografia, in particolare 
[M. Cheryan, Ultrafiltration and Microfiltration Hanmbook, Technomic, 1998]. 
 
5.2. Effetto della polarizzazione della concentrazione sulla reiezione. 
Nella ultrafiltrazione di miscele possono essere trattenute in misura significativa 
anche proteine con peso molecolare molto inferiore al cut off della membrana. Ciò è 
dovuto alla membrana dinamica formata dallo strato di gel delle proteine con peso 
molecolare superiore.  
L’UF non è quindi adatta a separare fra loro proteine di peso molecolare diverso, 
ma a concentrare la soluzione eliminando acque e soluti a basso peso molecolare (es. 
sali e zuccheri). 
k
Cg
v 
ln C
Fig. 3: Flusso in funzione della concentrazione nella UF. 
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5.3. Schemi di Impianti di Ultrafiltrazione.(cenno) 
 
Vista la forte influenza della polarizzazione della concentrazione 
nell’ultrafiltrazione è comune l’uso di una pompa di ricircolo per avere una 
elevata velocità tangenziale, e quindi un buon coefficiente di trasporto, ciò può 
essere fatto sia in un impianto discontinuo, sia in un impianto continuo. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
L’impianto continuo in Fig. 4 presenta l’inconveniente che nel modulo vi è la 
concentrazione finale, e quindi un basso flusso (vedi Eq. 5). Può allora essere 
conveniente usare un impianto a stadi, in cui i primi stadi lavorano a 
concentrazione inferiore. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Fig. 4. Impianto discontinuo ( sinistra) e continuo (a destra) con pompa di ricircolazione. 
Fig. 5. Impianto continuo a stadi. 
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5.4. Diafiltrazione (UF a volume costante) 
 
La Diafiltrazione consente di allontanare i soluti a basso peso molecolare da una 
soluzione di proteine; consiste nell’effettuare l’UF mantenendo costante il volume 
aggiungendo una quantità di acqua distillata pari al permeato (Fig. 6). 
 
 
 
 
 
 
Con riferimento alla Fig. 6 e indicando con Q la portata di permeato, pari all’acqua 
alimentata, e con C la concentrazione dei soluti a basso peso molecolare, che non 
vengono trattenuti dalla membrana, si ha: 
 
Avendo indicato con W=Qt la quantità di acqua necessaria ad effettuare l’operazione. 
Si voglia ad esempio rimuovere il 99% dei soluti inizialmente presenti; deve essere 
C/C0=0.01, l’acqua necessaria è quindi W=Vln(100)=4.6V. 
Quale altra operazione a membrana può essere usata per eliminare i soluti a basso peso molecolare? Qual è il 
vantaggio della Diafiltrazione? 
 
Esercizio 1  
Una soluzione acquosa contenente l'1% in peso di proteine e il 5% di soluti a basso peso 
molecolare deve essere concentrata al 18% di proteine riducendo il contenuto di sali allo 0.1%. 
Confrontare le due alternative: a) ultrafiltrazione seguita da diafiltrazione, b) diafiltrazione 
seguita da ultrafiltrazione. 
In prove di laboratorio è stato ottenuto un flusso di 80 L/hm2 con concentrazioni pari 
all'1% di proteine, mentre al 18% il flusso è soltanto 12 L/hm2. 
QC
dt
dCV 
V
W
V
Qt
C
Cln 0 
V C Q,  C 
  Q 
 C=0 
Fig. 6. Diafiltrazione o ultrafiltrazione a volume costante. 
Schema di processo discontinuo. 
Gostoli, Processi a membrana,Capitolo 5: Ultrafiltrazione 10
Esercizio 2,  Diafiltrazione in continuo 
Una soluzione contenente proteine e soluti a basso peso molecolare deve essere sottoposte 
a diafiltrazione per ridurre da C0 a CN la concentrazione di soluti a basso peso molecolare. 
Confrontare i seguenti schemi di processo: 
 batch 
 continuo ad uno stadio con prediluizione 
 continuo a due stadi 
 continuo a N stadi (N= 3, 4,.....). 
 
Per ogni schema calcolare per C0/CN=100 il consumo di acqua e la concentrazione del 
permeato uscente. 
Soluzione 
 Batch: 
si ha W/V=4.6, la concentrazione del permeato uscente è: 
 WCw+VCN=VC0   Cw/C0=0.21 
 
 Uno stadio continuo con prediluizione. 
 
 
 
 
VC0=(V+W)CN   W/V=99, Cw=0.01 C0 
 
 Due stadi in continuo 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
VC0+WC2=(V+W)C1   W/V = 9.46 
VC1 = (V+W)C2    C1/C0=0.105 
V 
C0 
W V, CN 
W, CN 
V 
C0 
V, C1 
W V, C2
W, C1 
W, C2
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 N stadi in controcorrente: 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Posto R=W/V, si ha il sistema tridiagonale:  
- (1+R)C1 + C2        = - C0 
 C1 – (1+R)C2 + RC3           = 0 
        C2 – (1+R)C3 + RC4         = 0 
 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 
          CN-1 – (1+R) CN   = 0 
Si verifica facilmente che la quantità di acqua necessaria (e la pari quantità di acqua di scarico) 
diminuisce all’aumentare del numero di stadi. Parallelamente aumenta la concentrazione nell’acqua di 
scarico. Ad esempio con N=3 si ha R=4.25, cioè meno della metà della quantità necessaria con N=2. 
Divagazioni:  
1) Lo schema è del tutto identico all’estrazione o all’assorbimento a stadi di equilibrio (→vedi), in 
questo caso il coefficiente di equilibrio è =1, in quanto le fasi uscenti dallo stadio hanno la stessa 
composizione, relativamente ai soluti a basso peso molecolare 
2) Il l sistema tridiagonale si può risolvere cominciando dall’ultima equazione e procedendo a ritroso: 
CN-1=(1+R)CN 
CN-2=(1+R)CN-1 – RCN = (1+R)2 – RCN = (1+R+R2)CN 
. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 
C0 = [1+R+R2+R3+ . . . . . RN]CN 
L’espressione fra parentesi è una successione geometrica di ragione R, . . . 
1
0 1
1
N
N
C R
C R
     
………. 
 
V 
C0 
W 
V, CN 
n-1 n n+1Cn-2 V 
Cn-1 Cn Cn+1 
W, Cn+1 W, Cn 
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5.5 Nota sul fouling. 
A volte si tende a confondere lo sporcamento (fouling) delle membrane con la 
polarizzazione della concentrazione. Si tratta di due cose diverse: la polarizzazione 
della concentrazione è un fenomeno reversibile, se si abbassa la velocità tangenziale si 
osserva una diminuzione del flusso, che però ritorna al valore iniziale se si aumenta di 
nuovo la velocità tangenziale.  
Lo sporcamento invece è un fenomeno irreversibile che comporta una diminuzione 
graduale del flusso nel tempo. Esso è legato alla deposizione di particelle sulla 
membrana con otturazione dei pori, all’adsorbimento di molecole sulla superficie della 
membrana e simili.  E’ vero però che condizioni di alta polarizzazione possono favorire 
lo sporcamento. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Lo sporcamento può essere controllato da  - opportuni pretrattamenti 
dell’alimentazione, - scelta opportuna della membrana (con caratteristiche di basso 
adsorbimento) – scelta delle condizioni operative. 
Con particolare riferimento alla 
microfiltrazione si rivela che spesso 
membrane con basso diametro dei pori 
presentano una più alta resistenza allo 
sporcamento, e dopo breve esercizio 
consentono flussi superiori a membrane con 
maggior diametro dei pori 
 
 
Parimenti spesso si osserva che un aumento di pressione comporta spesso una 
diminuzione di flusso. 
Ovviamente lo sporcamento comporta la necessità di interrompere l’esercizio 
dell’impianto e procedere al lavaggio con detergenti acidi, alcalini ed eventualmente a 
trattamenti enzimatici. 
La frequenza dei lavaggi può essere ridotta con la pratica del backflushing. 
t 
v 
Alta ut 
bassa ut 
t 
v 
Fig 7 Polarizzazione della concentrazione (a sinistra) e sporcamento (a destra). 
t 
v 
0.2 m 
1 m 
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CAPITOLO 6:  
 
Separazione di miscele gassose 
 
Una miscela gassosa può essere frazionata sfruttando la diversa permeabilità dei suoi 
componenti in film polimerici (membrane). Il gas viene compresso ed inviato ad un 
permeatore (o modulo), la differenza di pressione attraverso la membrana produce un flusso 
diverso per i vari componenti generando un permeato, ricco dei componenti più permeabili, 
ed un residuo. 
 
 
 
 
Fig.1. Schema di principio di un impianto a membrana per separare miscele gassose. 
Lo schema è del tutto analogo a quelli visti per l’osmosi inversa, l’analisi e la 
progettazione dei moduli è semplificata dal fatto che per le miscele gassose i) non si parla 
di pressione osmotica, ii) non si parla di polarizzazione della concentrazione. 
Esercizio 1: Perché per le miscela gassose non si parla di pressione osmotica? Che invece è così importante 
per soluzioni saline? 
Si considerino le due situazioni in figura: nel primo caso una membrana semipermeabile ideale 
(permeabile all’acqua ma non ai soluti) separa una soluzione acquosa da acqua pura.  Nel secondo una 
membrana ideale, permeabile al gas A ma completamente impermeabile al gas B, separa una miscela di A, 
B da A puro, entrambi alla pressione atmosferica. Non v’è dubbio che in entrambi i casi c’è un flusso del 
componente puro (W od A) verso la miscela). Dov’è la differenza? 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
D’altra parte si può eliminare tale flusso aumentando la pressione sulla miscela (la pressione osmotica è 
il valore di equilibrio). Dov’è la differenza? 
Si calcoli la pressione di equilibrio nei due casi assumendo miscela equimolare a sinistra della 
membrana, spiegare perché i risultati sono così diversi. 
 
Esercizio 2: Perché nella separazione di miscele gassose non c’è polarizzazione della concentrazione ? (o 
meglio essa è generalmente trascurabile) 
 
W 
S 
W A 
B 
A 
Retentato 
Permeato 
Gostoli, Processi a membrana, Capitolo 6: Separazione di miscele gassose. 2
Modello soluzione diffusione.  
Consideriamo per semplicità una miscela di due soli gas: A, più permeabile, e B, meno 
permeabile e indichiamo con x, y le frazioni molari di A nel lato residuo e nel lato permeato 
rispettivamente. Il modello assume che i due componenti si sciolgono nella membrana e 
diffondano attraverso di essa per effetto del gradiente di concentrazione.  
Assumendo per la soluzione una relazione lineare (Henry), le concentrazioni sui due lati 
della membrana sono. 
,1 ,1 1
m
A A A AC S P S xP      ,2 ,2 2mA A A AC S P S yP     (1) 
,1 ,1 1(1 )
m
B B B BC S P S x P      ,2 ,2 2(1 )mB B B BC S P S y P      (2) 
in cui SA, SB sono le solubilità dei due componenti nella membrana, P1 e P2 le pressioni a 
monte e a valle della stessa. 
Assumendo che per la diffusione sia valida la legge di Fick, i flussi sono: 
,1 ,2
m m
A A
A A
C C
J D
l
        (3) 
,1 ,2
m m
B B
B B
C C
J D
l
        (4) 
essendo DA e DB i coefficienti di diffusione di A e di B nella membrana. 
Tenuto conto delle (1), (2) i flussi sono: 
 1 2AA kJ Px P yl          (5) 
 1 2(1 ) (1 )BB kJ P x P yl          (6) 
essendo kA = SADA la permeabilità di A e kB = SBDB la permeabilità di B.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
La permeabilità di un componente attraverso la membrana è dunque pari al prodotto del 
coefficiente di diffusione per la solubilità. Può aversi separazione se le permeabilità sono 
sensibilmente diverse. Il coefficiente di diffusione è legato essenzialmente al peso molecolare, 
,1
m
AC  
2
m
AC
l 
,1 1AP xP  
,2 2AP yP
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e le differenze non sono rilevanti (a parte il caso dell’idrogeno). La selettività è quindi più 
legata alla diversa solubilità dei due componenti nel materiale che costituisce la membrana. 
Come verrà discusso in seguito, il modello lineare, cioè con S e D indipendenti dalla 
composizione e dalla pressione, è valido solo in pochi casi (diffusione di gas permanenti in 
polimeri gommosi), tuttavia esso fornisce uno schema semplice per descrivere la 
permeazione. 
 
Barrer. 
Dalla definizione, (5), (6), l’unità di misura della permeabilità nel sistema SI è moli
m s Pa
, 
tuttavia nel settore  è in uso un’unità “strana”, il Barrer(*), così definita: 
 
3
10
21 10
cm cmBarrer
cm s cmHg
  
che deriva dall’esprimere il flusso in Ncm3/(cm2s), lo spessore in cm e la pressione in cmHg.  
I dati di letteratura sul trasporto in polimeri sono per lo più riportati in barrer, la 
conversione è: 
161 3.348 10 moliBarrer
m s Pa
  
(*) in onore di Richard Barrer (1910 – 1996) 
 
Fattore di separazione. 
La separazione di una miscela binaria, qualunque sia la tecnica usata, è caratterizzata dal 
fattore di separazione è così definito: 
monteaBeAfrarapporto
valleaBeAfrarapporto
xx
yy 

)1/(
)1/(      (7) 
Con ogni evidenza se  = 1 non c’è alcuna separazione, sa  >>1 c’è un’ottima separazione. 
Si ha ovviamente: 
y
y
J
J
B
A
 1         (8) 
Facendo il rapporto fra la (5) e la (6) nel caso limite P2  0 si ha: 
1 1
A A
B B
J ky x
J y k x
    
In tali condizioni limite il fattore di separazione (0) è quindi: 
0
A
B
k
k
          (9) 
Dunque la permeabilità relativa (kA/kB) rappresenta il fattore di separazione limite (0) per 
P2 tendente a zero. Per P2  0 ovviamente il fattore di separazione dipende dalla pressione 
(precisamente aumenta col rapporto P1/P2 quindi 0 rappresenta il valore massimo). 
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Membrane e Moduli. 
Polimeri gommosi presentano una elevata permeabilità, ma la selettività è generalmente 
bassa, al contrario polimeri vetrosi possono offrire buoni fattori di separazione, ma i valori di 
permeabilità sono molto inferiori. 
Las tabelle ne offre un esempio con riferimento ai gas di maggiore interesse. I valori 
riportati vanno considerati puramente indicativi, la diffusione in polimeri dipende infatti da 
molti fattori, come verrà discusso più avanti. Non solo dal peso molecolare e da eventuali 
additivi, ma anche dalle modalità di preparazione dei provini e dai trattamenti subiti. I valori 
si riferiscono a misure su campioni densi, e non membrane a temperature fra 25 e 35°C. 
Gommosi 
 H2 CO2 O2 H2/ CH4 CO2/ CH4 O2/N2 
Gomma naturale 49 134 24 1.6 4.7 2.76
Gomma al silicone  4553 933  3.37 2.12
Vetrosi 
Acetato di cellulosa 5 5.5 0.68 48 27.5 3.4 
polisulfone 14 5.6 1.4 53 22 5.6 
policarbonato  6.5 1.48  23.2 5.12
             Valori tipici di permeabilità (Barrer) e selettività in polimeri. 
Tratto da: W.S.W. Ho, K.K. Sirkar, membrane Handbook, Van Nostrand Reinhold, 1992 
Membrane in gomma al silicone si usano per il frazionamento dell’aria e per la rimozione 
di organici da acque o gas (vedi per vaporazione e vapour permeation). In tutti gli altri casi si 
usano polimeri vetrosi. Si ovvia alla bassa permeabilità riducendo lo spessore, cioè 
utilizzando membrane asimmetriche, come già discusso nell’osmosi inversa. 
Le prime membrane entrate in commercio negli anni ’70 sono state ottenute dalle 
membrane in acetato di cellulosa di Loeb  e Sourirajan. Tali membrane, com’è noto vanno 
conservate alo stato umido, l’essiccamento infatti provoca il collasso dei pori con perdita di 
permeabilità. La procedura allora messa a punto è basato sull’essiccamento sotto vuoto a 
bassa temperatura (-10°C) o sull’uso di particolari tensioattivi. 
Membrane in acetato di cellulosa, per lo più nella configurazione a spirale, sono utilizzate 
nella separazione di CO2. La permeabilità al vapor d’acqua è molto alta (H2O/CH4 ~ 500), 
quindi il vapor d’acqua si concentra nel permeato raggiungendo facilmente le condizioni di 
rugiada ed è necessario una preventiva deumidificazione del gas. Le indicazioni sono di 
mantenere la temperatura di rugiada dell’alimentazione almeno inferiore di 10°C alla 
temperatura di esercizio. Si ricorda che non è possibile risolvere il problema aumentando la 
temperatura di esercizio, infatti 40°C è la temperatura limite di esercizio di tali membrane. 
Anche l’H2S ha una permeabilità superiore alla CO2, e quindi viene rimosso insieme ad essa. 
Per la separazione di CO2 sono anche in uso membrane in Poliamide. 
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Le prime fibre cave per la separazione di 
gas sono state prodotte dalla Monsanto nel 
1979 (PRISM permeator). Le membrane 
sono in Polisulfone asimmetrico su cui è 
laminato uno strato di gomma al silicone. 
Quest’ultimo non è affatto selettivo, la sua 
funzione è quella di otturare eventuali 
difetti (pin-holes) della pelle della 
membrana asimmetrica in polisulfone. Il 
modulo è ampiamente utilizzato per il 
recupero di H2.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Shell diameter 0.1 – 0.2 m 
Module length 3 m 
Max feed pressure 148 bar 
Max transmenbrane P 115 bar 
Feed side pressure loss 0.3 bar 
Packing density ~ 8000 m2/m3 
Modulo spiral wound 
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Applicazioni. 
Le applicazioni consolidate riguardano la separazione di H2, di CO2, il frazionamento 
dell’aria (produzione di N2 puro e aria arricchita) e il trattamento del gas naturale.  
Recupero di H2: 
La prima applicazione su larga scala si ebbe nel recupero di H2 dai gas di spurgo del loop 
di sintesi dell’NH3. Com’è noto la reazione viene condotta ad alta pressione con conversioni 
per passaggio limitate dall’equilibrio. I reagenti residui vengono quindi riciclati al reattore, 
previo recupero dell’ NH3  per condensazione. Tuttavia i gas di sintesi contengono tracce di 
inerti (CH4, Ar) provenienti dalle materie prime utilizzate (aria e gas naturale). Essi si 
accumulano nel loop di sintesi ed è necessario uno spurgo per limitarne la concentrazione. 
Tale spurgo rappresenta una perdita che incide pesantemente sul costo del prodotto; 
tradizionalmente si impiega un processo criogenico per il recupero di idrogeno. I permea tori 
a membrana rappresentano un’alternativa che si è rapidamente imposta. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
La Figura rappresenta un esempio (tratto da ..?). La corrente 1 è la corrente di spurgo, da 
essa vengono eliminate le tracce di NH3, che danneggerebbero la membrana, mediante 
assorbimento, quindi si hanno due stadi di permeazione in cui gran parte dell’H2 viene 
recuperato nel permeato. 
È questo un caso particolarmente favorevole per l’applicazione delle membrane. Si ha a che 
fare con gas puliti, e che non contengono idrocarburi condensabili che potrebbero 
danneggiare la membrana, si può quindi contare su una lunga vita delle membrane senza 
particolare pretrattamenti dell’alimentazione. Inoltre non si ha necessità di ulteriori 
compressori, già presenti nell’impianto. 
Più problematico il recupero di H2 da correnti di raffineria. L’idrocraking è impiegato per 
produrre carburanti da oli pesanti, idrogenare gli aromatici, ridurre le impurezze. L’H2 è 
Reattore
N2 + 3H2 
NH3 
Sc
ru
bb
er
 
1 
2 
3 
4 
5 
70 bar 
140 bar 
25 bar 
95 bar 
 1 2 3 4 5 
H2 61 62.2 87.3 84.8 20.8 
N2 20.5 20.9 7.1 8.4 43.8 
CH4 10.5 10.7 3.6 4.3 22.5 
Ar 6 6.1 2 2.5 12.9 
NH3 2 <0.02    
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riciclato al reattore previa separazione dell’olio trattato. Lo spurgo è reso necessario per 
evitare l’accumulo di idrocarburi leggeri (<C5) che inevitabilmente si formano nel reattore. 
La separazione di questi dall’H2 mediante moduli 
a membrana è problematica, in quanto gli 
idrocarburi, concentrandosi nel retentato, tendono a 
condensare plasticizzando la membrana. È necessarie 
operare a temperature di 15 – 20°C superiori al punto 
di rugiada, ma questo richiederebbe membrane 
resistenti a queste temperature. Inoltre variazioni 
delle caratteristiche dell’alimentazione possono 
facilmente portare a condizioni di condensazione. 
Tali problemi hanno portato  a rallentare l’impiego 
della tecnica, che richiede ulteriori perfezionamenti, 
che potrebbero essere lo sviluppo di membrane 
resistenti a temperature superiori, o il pretrattamento con membrane permeabili agli 
idrocarburi prima delle membrane permeabili all’idrogeno. 
 
Separazione di CO2. 
In molte situazioni si deve separare CO2 da CH4 ed eventualmente altri idrocarburi leggeri, 
esempi sono gas naturale e biogas. Il componente principale del gas naturale è il CH4 (75 – 
90%), tuttavia il gas estratto dal pozzo 
contiene quantità significative di 
idrocarburi superiori (C2, C3, C4, +), 
CO2, N2, acqua, H2S. 
Le specifiche per la distribuzione in 
rete (normativa americana) sono 
riportate in tabella, sono quindi 
necessari opportuni trattamenti. 
Nel processo convenzionale il gas 
proveniente dal pozzo, dopo separazione 
meccanica di acqua e olio, viene sottoposto 
ad essiccamento con glicole e quindi a 
refrigerazione per rimuovere gli idrocarburi 
superiori (NGL). 
Un possibile processo a membrana 
prevede l’uso di membrane più permeabili 
agli idrocarburi superiori (gomma al 
silicone) in modo da ottenere un permeato 
arricchito di tali idrocarburi che vengono 
condensati in un condensatore ad aria (fan cooler). 
La separazione della CO2 viene attuata per assorbimento (es. etanolammine), il processo a 
membrana rappresenta una valida alternativa per la sua semplicità e modularità, soprattutto 
per piccole installazioni. Si usano membrane in acetato di cellulosa (0 ~ 15) o in poliamide 
(0 ~ 20 - 25). 
CO2 < 2% 
H2O < 120 ppm 
H2S < 4 ppm 
C3+ 950 – 1050 BTU/scf 
Inerti totali (N2, CO2, H2O, ….) < 4% 
Punto di rugiada - 20 
Specifiche del gas naturale per l’immissione in rete. 
Gas 
Olio 
Acqua 
Es
si
cc
am
en
to
 
Refrigerazione 
     - 20°C 
Se
pa
ra
to
re
 
NGL 
Processo convenzionale per rimuovere acqua e 
idrocarburi da gas naturale.
H2 
Olio H2 +… 
H
yd
ro
cr
ak
in
g 
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Una applicazione su larga scala si ha nel Enanced Oil Recovery (EOR) in cui la CO2 viene 
iniettata ad alta pressione (> 70 bar) nel giacimento. La CO2 discioglie l’olio favorendone il 
rilascio dagli strati di roccia. All’uscita dal pozzo si hanno grandi quantità di gas contenente, 
oltre alla CO2, CH4, idrocarburi leggeri N2, H2S. La CO2 viene recuperata e reimmessa nel 
pozzo ad una purezza di almeno il 95%. Il processo a membrana ha il vantaggio della 
modularità, può quindi essere potenziato con altri moduli mano a mano che il giacimento si 
esaurisce e sono richieste quantità superiori di CO2 e nel contempo aumenta il suo contenuto 
nei gas uscenti dal pozzo. Moduli a membrana sono spesso usati a monte di un preseistente 
impianto ad assorbimento, quando questo ha raggiunto la sua massima capacità (processo 
ibrido). L’uso di impianti a membrana insieme con altre tecniche (processi ibridi) è spesso 
conveniente. Si consideri ad esempio un gas con un alto contenuto di CO2, se si vuole 
abbatterne il contenuto a bassi valori per rispettare la specifica con un impianto a membrana a 
singolo stadio si ha inevitabilmente una grande perdita di metano nel permeato; il recupero 
con un secondo stadi comporta la ricompressione del permeato stesso. Un impianto ibrido, in 
cui il grosso della CO2 viene rimossa nell’impianto a membrana, e il gas residuo è quindi 
rifinito in colonna può essere più conveniente. 
Metano può essere ottenuto per fermentazione anaerobica di rifiuti (biogas) ; si tratta di 
impianti di piccola potenzialità, il processo a membrana è molto più semplice di una torre di 
assorbimento. 
Infine grandi possibilità sono offerte dalla “cattura della CO2” dagli impianti di 
combustione. 
Separazione aria. 
Il processo non è tale (allo stato attuale) da sostituire il processo criogenico per la 
produzione di grandi quantità di N2 ed O2 richieste dall’industria chimica. In tutte le 
membrane conosciute l’O2 permea più facilmente dell’N2, ma i fattori di separazione sono 
limitati (4 nelle prime membrane, 7-8 nelle attuali). Il recupero è quindi limitato, in altre 
parole se si vuole una elevata purezza (diciamo 99% di N2 nel residuo) si deve comprimere 
una grande quantità di aria (vedi esercizi). 
Tuttavia la produzione di N2 è conveniente, e ampiamente usata, per produzioni di 
quantità limitate di N2 necessarie a inertizzare serbatoi contenenti liquidi infiammabili, 
soprattutto in situazioni nelle quali è problematico o impossibile far ricorso all’azoto 
criogenico (si pensi alle piattaforme ofshore o agli aerei).  
Importanti applicazioni si hanno nella creazione di atmosfere modificate per la 
conservazione delle derrate alimentari. 
Con le attuali membrane non è proponibile la produzione di O2 ad elevato grado di 
purezza, ma Aria Arricchita, con contenuto di ossigeno del 35 – 40%. Il principale impiego 
attuale è quello medico. Può essere di interesse per aumentare l’efficienza dei processi di 
combustione e per i fermentatori. Generalmente si lavora in depressione con l’alimentazione a 
pressione atmosferica e il permeato a 0.2 – 0.3 bar per diminuire i costi di compressione. 
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Calcolo del recupero 
Ci si limita a considerare la separazione di una miscela binaria indicando con:  
A componente più permeabile 
B Componente meno permeabile 
0 kA/kB = permeabilità relativa 
x frazione molare di A nel lato ad alta pressione (residuo) 
y frazione molare di A nel lato a bassa pressione (permeato) 
Q portata molare lato ad alta pressione (variabile lungo il modulo) 
QF portata molare alimentazione 
QR portata molare residuo 
QP portata molare permeato 
xF  frazione molare di A nell’alimentazione 
xR frazione molare di A nel residuo 
ymed frazione molare media di A nel permeato 
 F
F
Q Q
Q
   frazione di alimentazione permeata (stage cut) 
P1 pressione lato residuo 
P2 pressione lato permeato 
r P1/P2 = rapporto di compressione 
 
Il prodotto utile può essere il residuo, come nella rimozione di CO2 da gas naturale o 
biogas e nella produzione di N2; oppure il permeato, come nel recupero di H2 e nello 
produzione di aria arricchita.  
Nel caso interessi il residuo (ad esempio il metano) è chiaro che si può conseguire 
qualunque grado di purezza, ma maggiore è la purezza voluta, maggiore deve essere la 
frazione di alimentazione permeata () e conseguentemente maggiore la perdita del 
componente nel permeato, cioè minore è il recupero. Nella produzione di N2 evidentemente il 
recupero in se non interessa, dato che l’aria non ha un costo, tuttavia maggiore è , maggiore 
è la portata di aria da comprimere e il conseguente consumo di energia. 
Nel caso interessi il permeato, il grado di purezza massimo si ha →0, ed è quello 
corrispondente ad 0, all’aumentare di , cioè del recupero del componente voluto, 
diminuisce la sua composizione. Ad esempio nel recupero di H2 si deve fare un compromesso 
fra il  recupero di H2 e la sua purezza. Nella produzione di aria arricchita, ovviamente non 
interessa un alto recupero di O2, tuttavia maggiore è la concentrazione di O2 voluta, maggiore 
è la quantità di aria da comprimere e il conseguente costo di compressione. 
Gli esercizi che seguono tendono a dare una veste un po’ più quantitativa alle 
considerazioni esposte, non forniscono tuttavia un metodo di calcolo accurato, ma solo una 
stima di ciò che si può ottenere. Vengono qui discusse le ipotesi fatte e la loro accettabilità. 
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1a ipotesi: modello cross flow: 
In accordo con la (5) e la (6) i flussi dei due componenti dipendono, oltre che dalle 
permeabilità e dalle pressioni, dalle composizioni x, y ai due lati della membrana. La 
composizione y del permeato in un punto del modulo dipende dal flusso attraverso la 
membrana in quel punto, ma anche dalla disposizione delle due correnti, che può essere 
incrociato (come in un modulo a spirale), in equicorrente, in controcorrente, o misto (come si 
può riscontrare in un modulo a fibre cave).  
L’ipotesi di cross-flow consiste nell’assumere che la composizione locale del permeato che 
determina la forza motrice per il flusso sia pari a quella di permeazione, indipendentemente 
dalla disposizione delle due correnti.  
L’ipotesi appare plausibile per una 
membrana asimmetrica. Infatti è evidente che la 
differenza di composizione da considerare è 
quella attraverso la pelle (che è la vera 
membrana selettiva), cioè la composizione 
all’interno dei macropori dello strato spugnoso. 
Questa non risente molto della composizione yP 
al di fuori dei pori, e che è il risultato del 
mescolamento con il permeato proveniente da 
altri punti della membrana. 
Si può quindi assumere che la composizione locale del permeato sia determinata da: 
     
1
A
B
J y
J y
   
Indicando con r = P1/P2 il rapporto di compressione, si ha quindi: 
)1()1(1 0 yxr
yrx
y
y
J
J
B
A

       (10) 
da cui si può facilmente ricavare y in funzione di x, con semplici passaggi: 
2 0
0 1
ry B B x           (11) 
avendo posto: 
0
1 1
2 1
rB rx 
     
       (12) 
Nota: Dalla (11) si potrebbe verificare facilmente che il fattore di separazione locale  corrispondente 
ad un certo valor del rapporto di compressione r, è minore del valore 0, corrispondente a r = ∞. 
L’ipotesi di cross flow non chiaramente accettabile se si fa uso di membrane dense, in quel 
caso la composizione del permeato da considerare nell’espressione del flusso dipende dalla 
disposizione delle due correnti. Per le membrane asimmetriche è invece generalmente 
adottata. 
 
y 
Residuo, x 
Permeato, yP 
skin 
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2a ipotesi: trascurabilità delle perdite di carico. 
Negli esercizi che seguono si assume che le pressioni P1 e P2, lato residuo e lato permeato 
siano costanti in tutto il modulo. Questa è un’ipotesi decisamente inaccettabile se si vuole un 
calcolo accurato. In effetti le perdite di carico riducono le prestazioni, infatti la pressione lato 
residuo è mediamente inferiore a quella di alimentazione, e la pressione lato permeato 
mediamente superiore a quella di uscita. Ciò porta ad un minore rapporto di compressione, 
dal quale dipende il fattore di separazione effettivo, come mostra la (11).   
Si può presumere che le perdite di carico lato permeato abbiano un effetto maggiore, 
andando ad incidere su un valore di pressione più basso. Si aggiunga che i passaggi lato 
permeato sono molto stretti, sia nei moduli a spirale, sia nelle fibre cave (il permeato si 
raccoglie generalmente all’interno delle fibre). In effetti i metodi di calcolo suggeriti in 
letteratura trascurano le perdite di carico lato alimentazione, ma non lato permeato. 
 
Esercizio N. 1: recupero di CH4 da biogas 
Calcolare il recupero di metano da un gas con composizione CO2 30%, CH4 70% in 
funzione del rapporto di pressione usando una membrana con permeabilità relativa 0 = 20 
con la condizione che il contenuto di CO2 nel gas residuo sia inferiore al 2%. 
Facciamo riferimento per chiarezza ad un modulo a spirale (ma il calcolo va bene in ogni 
caso se si accettano le due ipotesi precedenti) 
Nella figura il rettangolo rappresenta la membrana (immaginata srotolata); l’alimentazione 
percorre assialmente il modulo (direzione z), x rappresenta la frazione molare di CO2, 
variabile da xF a xR; y la frazione molare di CO2 del permeato, anch’essa variabile lungo z in 
conseguenza della variazione di x.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Nota: In questo caso la configurazione è veramente “cross flow”, tuttavia si può considerare x ed y 
funzioni solo di z, e non di una coordinata nella direzione della larghezza solo se si trascurano le 
perdite di carico. 
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La (11) fornisce la composizione locale del permeato, y, in funzione della composizione 
locale del residuo, x. La variazione delle composizioni lungo il modulo è fornito dal bilancio 
(indicando con Q la portata molare totale): 
 d Qx ydQ     (13) 
Ovvero: 
Qdx xdQ ydQ   
 Qdx y x dQ   
dQ dx
Q y x
   
Indicando con: 
F
F
Q Q
Q
          (14) 
la frazione di alimentazione permeata (stage cut): 
1
d dx
y x

        ln 1
R
F
x
x
dx
x y
    
1
R
F
x
x
dxExp
x y
               (15) 
L’integrale può essere calcolato con la regola dei trapezi utilizzando la (11) per esprimere y 
in funzione di x. Si ha così il valore della frazione permeata, , per ogni valore x di 
concentrazione nel residuo; la corrispondente composizione locale del permeato è data dalla 
(11). Interessa di più la composizione media del permeato (che è quella uscente dal modulo)  
essa può essere calcolata dal bilancio globale: 
 F R med F F R RQ Q y Q x Q x        (16) 
ovvero: 
 1F R
med
x x
y


        (17) 
Infine il recupero di CH4 è: 
 
   4
1 11
1 1
R R R
CH
F F F
Q x x
Q x x
          (18) 
 
Di seguito il tabulato Excell per r = 10 e relativo grafico. 
 
Qx Qx-d(Qx) 
ydQ 
z 
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0 20 
XF = 0,30 
XR = 0,02 
X = -0,0028 
r =  10 
 
X B Y F I TETA Ymed Recupero 
0,3000 2,263158 0,861734 1,780202 0 0   1 
0,2972 2,249158 0,859809 1,777433 -0,00498 0,0050 0,8608 0,9990 
0,2944 2,235158 0,857848 1,774788 -0,00995 0,0099 0,8598 0,9980 
0,2916 2,221158 0,855849 1,772268 -0,01492 0,0148 0,8588 0,9970 
0,2888 2,207158 0,853812 1,769875 -0,01988 0,0197 0,8578 0,9960 
0,2860 2,193158 0,851735 1,767612 -0,02483 0,0245 0,8568 0,9950 
0,2832 2,179158 0,849618 1,765481 -0,02978 0,0293 0,8558 0,9940 
………. ……. ……. ……. ……. ……. ……. ……. 
0,0312 0,919158 0,200527 5,905728 -0,6088 0,4560 0,6207 0,7529 
0,0284 0,905158 0,183796 6,435185 -0,62607 0,4653 0,6121 0,7421 
0,0256 0,891158 0,166804 7,081957 -0,645 0,4753 0,6029 0,7303 
0,0228 0,877158 0,149555 7,889235 -0,66596 0,4862 0,5929 0,7172 
0,02 0,863158 0,132052 8,924396 -0,6895 0,4982 0,5821 0,7026 
0,0
0,2
0,4
0,6
0,8
1,0
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6
Teta
X
Y
Ymed
Recup
 
Composizioni e recupero in funzione delle frazione permeata , , per 0 = 20 e r = 10. 
Con rapporto di compressione 10, rispettando la specifica di x = 0.02, ogni Nm3 di alimentazione si 
hanno dunque circa 0.5 Nm3 di residuo (al 98% di CH4) e un ugual quantità di permeato con il 58% di 
CO2 (42% di CH4) che può essere utilizzato sul posto come combustibile povero, o inviato ad altro 
trattamento (secondo stadio a membrana od altro). Il recupero di CH4 è il 70%. 
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Il recupero conseguibile con una certa membrana dipende dal rapporto di compressione. 
Un analogo calcolo con r = 2 darebbe il seguente risultato: 
0,0
0,2
0,4
0,6
0,8
1,0
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Teta
X
Y
Ymed
Recup
 
Composizioni e recupero in funzione delle frazione permeata , , per 0 = 20 e r = 2. 
Con r = 2, per rispettare la condizione di xR < 0.02, si deve permeare più del 95% del gas 
(= 0.954) con un recupero di CH4 di appena il 6.5%, prestazioni chiaramente inaccettabili. 
 
Il recupero, lo stage cut e la composizione media 
del permeato in funzione del rapporto di 
compressione sono riportati in tabella e nella 
successiva figura. 
Come si vede il recupero aumenta rapidamente 
fino a r = 10 – 15, poi l’aumento è molto modesto. Se 
si considera che anche il lavoro di compressione 
aumenta con r e che questo rappresenta la 
principale voce di costo dell’operazione, è del tutto 
evidente che rapporti di compressione superiori a 
10 – 15 sono controproducenti. 
 
 
 
 
 
 
 
       0= 20,   XF = 0.3,   XR = 0.02 
r TETA Ymed Recupero 
2 0,9539 0,3135 0,0646 
3 0,8121 0,3648 0,2630 
4 0,7058 0,4167 0,4119 
5 0,6359 0,4603 0,5097 
6 0,5888 0,4956 0,5757 
7 0,5555 0,5240 0,6223 
8 0,5311 0,5472 0,6564 
9 0,5126 0,5662 0,6823 
10 0,4982 0,5821 0,7026 
12 0,4772 0,6067 0,7319 
15 0,4573 0,6323 0,7598 
18 0,4447 0,6497 0,7775 
20 0,4386 0,6584 0,7860 
25 0,4280 0,6742 0,8008 
30 0,4213 0,6847 0,8102 
40 0,4132 0,6977 0,8216 
50 0,4085 0,7054 0,8281 
70 0,4034 0,7141 0,8352 
100 0,3997 0,7205 0,8404 
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  = 20, X F  = 0.3, X R  = 0.02
0
0,2
0,4
0,6
0,8
1
0 10 20 30 40 50
Rapporto di compressione
Recupero
Ymed
Teta
 
Recupero di CH4, composizione del permeato e stage cut in funzione del rapporto di 
compressione per 0 = 20, xF = 30%, xR = 2%. 
 
Esercizio N. 2: Quanto sareste disposti a pagare per avere una membrana più selettiva? 
R. in tabella è riportato il recupero di CH4 in funzione della permeabilità relativa 0 per 
rapporto di compressione r = 10. Si deve quindi 
confrontare il valore del gas recuperato con il 
maggior costo della membrana. Un altro confronto 
potrebbe essere confrontare il rapporto di 
compressione necessario a conseguire un fissato 
recupero con diversi valori di 0 (una membrana 
più selettiva consente di operare a pressione più 
bassa risparmiando energia). Sembra comunque di 
poter dire che il vantaggio di membrane con  0 > 
30 – 35 sia relativo. 
 
 
 
 
 
 
 
0  ymed 
10 0,6007 0,4861 0,5590 
15 0,5348 0,5435 0,6512 
20 0,4982 0,5821 0,7026 
30 0,4579 0,6315 0,7589 
40 0,4359 0,6624 0,7897 
50 0,4218 0,6838 0,8094 
100 0,3908 0,7365 0,8529 
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Esercizio N. 3. Produzione di N2, confronto fra due membrane. 
Si deve produrre N2 con una purezza del 99%. Adottando un rapporto di compressione r = 10, 
confrontare i costi di compressione con due membrane aventi rispettivamente 0 = 4 ed 0 = 7. 
R.: Utilizzando il programma precedente con i dati: xF = 0.21, xR = 0.01 si hanno i seguenti 
risultati: 
0  ymed  QF/QR 
4 0,824 0,253 0,221 5,68 
7 0,670 0,308 0,413 3,03 
L’ultima colonna 
1
1
F
R
Q
Q     rappresenta i Nm3 di aria da comprimere per avere 1 Nm3 di N2 al 
99%.  L’uso della membrana migliore consente quindi un risparmio di (5.68-3,03)/5.68 = 46.6% 
Esercizio N. 4.  
Confrontare il costo di N2 al 99% e N2 al 95% con una membrana con 0 = 7, r = 10. 
xR    ymed   QF/QR 
0.05 0,449 0,406 0,662 1,82 
0.01 0,670 0,308 0,413 3,03 
 
Il costo energetico dell’N2 al 99% è il (3.03-1.82)/1.82=40% superiore all’N2 al 95% 
 
Esercizio N. 5. Aria arricchita. 
Si deve produrre aria arricchita con il 40% di O2 utilizzando una membrana con 0 = 4 
oppure con 0 = 7.  Confrontare il consumo energetico dei due schemi: i) compressione aria a 
5 bar, permeato alla pressione atmosferica, ii) alimentazione alla pressione atmosferica, 
permeato a 0.2 bar.  
La condizione da imporre è ora ymed = 0.4. In entrambi i casi il rapporto di compressione è 5. 
Preso = 1 l’assorbimento di energia nel caso di compressione del permeato, se si comprime 
l’alimentazione l’assorbimento di energia è QF/QP = 1/. Utilizzando il programma precedente 
si ha: 
0    ymed   QF/QP 
4 0,141 0,400 0,893 7,10 
7 0,377 0,401 0,714 2,66 
 
Se la membrana ha una bassa selettività conviene comprimere il permeato, la portata di 
alimentazione è infatti oltre 7 volte superiore. Il confronto è meno favorevole se si dispone di 
membrane più selettive. Si deve anche tener conto del maggior volume specifico del gas a 
bassa pressione e del conseguente maggiore ingombro del compressore. 
Per completare il confronto si deve considerare che la forza motrice per il flusso è la 
differenza di pressione, quindi operando con il permeato in depressione la superficie di 
membrana è molto maggiore. 
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Impianti a due stadi. 
Un impianto a singolo stadio consente un recupero limitato. Nell’esercizio N. 1 si è visto 
che con un alimentazione al 30% di CO2, con r = 10 si ha un recupero di metano del 70% , la 
restante parte del CH4 va perduto nel permeato che ha una frazione molare di CH4 del 42%. 
Un ulteriore recupero può essere realizzato in un secondo stadio ricomprimendo il 
permeato. Adottando anche nel secondo stadio r = 10 si ha la situazione in figura  Il calcolo 
del secondo stadio è stato fatto con il programma precedente). 
 
 
 
 
 
 
 
 
Il recupero di metano è    
1 1 0.98 88.2%
1 0.7
R RQ Q   , tale maggiore recupero viene pagato da 
un aumento del costo di compressione del 50%, rispetto al singolo stadio, infatti il permeato 
QR1 deve essere ricompresso. 
Uno schema più efficiente è il seguente: 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Il secondo stadio non viene usato per abbassare il contenuto di CO2 al 2%, ma al valore 
dell’alimentazione, il residuo viene quindi riciclato al primo stadio. Il recupero di CH4 sale al 
97%, in compenso il lavoro di compressione sale del 64.6% rispetto al singolo stadio. 
 
 
 
 
QF=1 
 
30% 
QR1=0.5 
 
  2 % 
QP1=0.5 
 
  58 % 
QR2=0.13 
 
    2 % 
QP2=0.36 
 
   80% 
QF=1 
 
30% 
QR1=0.693 
 
  2 % 
QP1=0.646 
 
  60 % 
QR2=0.34 
 
   30 % 
QP2=0.31 
 
  93.2% 
Gostoli, Processi a membrana, Capitolo 6: Separazione di miscele gassose. 18
Uno schema alternativo consiste in un unico stadio con riciclo: la prima frazione di 
permeato, ricca di CO2, viene scaricata, mentre la seconda frazione viene riciclata al 
compressore. 
Lo schema presenta il vantaggio di richiedere un solo compressore, ovviamente di potenza 
maggiore rispetto al singolo stadio. La potenza dipende dal recupero che si vuole conseguire. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
http://www.uop.com/objects/Separex_Membrane_Sys.pdf 
 
http://www.uop.com/objects/98%20Separex.pdf 
 
http://www.tnav.be/pages/documents/BMG_GasSep_Medal-AirLiquide_GFleming.pdf 
 
http://www.airproducts.com/Products/Equipment/PRISMMembranes/default.htm 
 
 
QF 
QP2 QP1 
QR2 
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CAPITOLO 7: 
 
Contattori a membrana 
 
7.1  Membrane porose idrofobe, membrane contactors. 
I contattori a membrana sono apparecchiature nelle quali la membrana è utilizzata per 
effettuare un’operazione di scambio di materia fra fasi. A differenza delle usuali operazioni, la 
separazione non è basata sulla selettività della membrana ma sulle caratteristiche di equilibrio 
delle fasi coinvolte; la membrana ha l’unica funzione di creare l’interfaccia fra le due fasi.  
Generalmente sono usate membrane porose idrofobe ed una delle fasi coinvolte è una fase 
acquosa. Materiali idrofobi sono caratterizzati dall'avere un angolo di contatto con l'acqua 
maggiore di 90°, essi cioè non vengono bagnati dall'acqua. Tipici materiali idrofobi sono il 
Politetrafluoroetilene (PTFE) e il Polipropilene. Membrane porose costituite di tali materiali, 
con dimensione dei pori dell'ordine della frazione di micrometro non vengono penetrate da 
acqua e soluzioni acquose se la pressione agente sul liquido non supera la "pressione di 
penetrazione" (PP = PL-PG) funzione del diametro dei pori (d) dalla tensione superficiale () e 
dall'angolo di contatto ().  
d
PPP pGL
 Cos4      (1) 
La (1) è stata ricavata per pori cilindrici; il calcolo basato sulla dimensione nominale 
fornisce solo una stima della pressione di penetrazione, che quindi deve essere misurata 
sperimentalmente.  
Il fenomeno è analogo ed opposto alla "pressione di bolla", che riguarda invece le membrane 
porose idrofile: in quel caso l'acqua penetra spontaneamente nei pori della membrana 
(capillarità) ed è necessario agire con una pressione sul gas per espellerla dai pori. 
Membrane porose idrofobe trovano largo impiego nella filtrazione, soprattutto di gas, e nel 
settore tessile, essendo caratterizzate da impermeabilità ai liquidi acquosi ed elevata 
permeabilità a gas e vapori. 
L'uso di moduli a membrana per effettuare operazioni di contatto fra fasi va 
diffondendosi in settori diversi come valida alternativa alle apparecchiature convenzionali sia 
per il contatto fra un gas e una fase acquosa, sia per l’estrazione liquido-liquido. 
 
 
 
 
 
 
 
 
Fig. 1. Principio di Membrane contactor, l'interfaccia fra le due 
fasi è immobilizzata all'ingresso dei pori. 
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La membrana è posta a contatto da un lato con una miscela acquosa e dall'altro con un 
gas o un solvente organico. L'interfaccia resta immobilizzata all'imboccatura dei pori alle 
condizioni che a) la pressione del gas o del solvente non superi la pressione del liquido, b) la 
pressione del liquido non superi la pressione di penetrazione. All'insieme di tali operazioni è 
stato dato il nome di Membrane Contactors in quanto la membrane è usata per porre a 
contatto due fasi. 
 
7.2 Membrane e moduli. 
I materiali impiegati sono il Polipropilene (PP), il Politetrafluoroetilene (PTFE) e più 
raramente il Polivinilidenfluoruro (PVDF). Si tratta di materiali caratterizzati da elevata 
resistenza chimica e termica. Per il PVDF esistono solventi che consentono la preparazione 
delle membrane con l’usuale tecnica dell’inversione di fase (dimetilformamide, 
dimetilacetamide); per gli altri due polimeri si deve ricorrere ad altre tecniche: sinterizzazione 
e stretching (PTFE), estrusione e stretching (PP), inversione di fase termica (PP) [vedi 
Capitolo 1]. Membrane in PTFE sono disponibili commercialmente solo in formato piano, 
mentre membrane in PP sono disponibili sia in formato piano, sia in capillari o fibre cave.  
Un’idea del diametro necessario dei pori si ha considerando la pressione di penetrazione 
per l’acqua: essa è circa 3 bar per membrane di PTFE o PP con pori di diametro nominale 0.2 
m  
Per soluzioni contenenti composti organici la pressione di penetrazione può diminuire a 
causa della diminuzione della tensione superficiale e dell'angolo di contatto. A titolo di 
esempio le Fig. 2 e 3 riportano la pressione di penetrazione di miscele idroalcoliche in 
funzione del tenore di etanolo in due membrane. [misurate con la tecnica descritta al Cap. 1]. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
La membrana di PTFE, di spiccato carattere idrofobo, si imbeve spontaneamente per 
concentrazioni di etanolo prossime al 70%; dal punto di vista pratico costituisce una efficace 
barriera fino a concentrazioni dell'ordine del 40%. La membrana di PP presenta una elevata 
pressione di penetrazione per l'acqua (non è stata possibile misurarla perché superiore alla 
pressione di rottura) a causa del ridotto diametro dei pori; tuttavia essa diminuisce più 
rapidamente all'aumentare della concentrazione di etanolo.  
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Fig. 2. Pressione di penetrazione di miscele 
idroalcoliche in membrane di PTFE con 
diametro nominale dei pori 0.2 m (TF200, 
Gelman Instruments Inc.) 
Fig. 3. Pressione di penetrazione di miscele 
idroalcoliche in membrane di Polipropilene 
con diametro nominale dei pori 0.02 m 
(Celgard PP 2400, Celanese) 
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Moduli Microdyn. 
La tabella I riporta le caratteristiche di membrane capillari Accurel, ottenute per inversione 
di fase termica, con cui sono costruiti i moduli Microdyn. Tali moduli sono in realtà stati 
concepiti per la filtrazione, ma, soprattutto quelli con capillari di diametro inferiore, sono adatti 
come contattori. 
 
Membrana Accurel PP Q3/2 
(Cap 0.6) 
Accurel PP S6/2 
(Cap 1.8) 
materiale polipropilene polipropilene 
diametro pori 0.2 m 0.2 mm 
pressione di 
penetrazione (acqua) 
 
3.1 bar 
 
3.5 bar 
porosità 70 % 70 % 
diametro capillari 
           interno 
           esterno 
 
0.6 mm 
1.0 mm 
 
1.8 mm 
2.6 mm 
 
Tab I. Caratteristiche delle membrane capillari Microdyn, indicate brevemente 
nel seguito in base al diametro esterno: Cap 06 e Cap 1.8  
 
Esistono vari moduli costruiti con tali membrane a partire da un modulo di laboratorio di 
area 0.04 m2 con 85 capillari Cap 0.6 di 25 cm di lunghezza e diametro del mantello 18 mm. In 
tab. II si riportano le caratteristiche del modulo a catalogo di dimensione maggiore con Cap 
06. 
Sulla base dei dati si può stimare un volume di riempimento lato tubi di circa 2.5 L, 
corrispondente a 0.3 L/m2, e un volume di riempimento lato mantello di 6 L, corrispondente a 
0.7 L/m2. 
Entrambi i fluidi, lato tubi e lato mantello, si muovono in direzione assiale, configurazione 
non ottimale dal punto di vista dei coefficienti di trasporto. 
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Microdyn Filtermodul Microdyn Filter Module 02/03
Bestellnr.: MD 100 FP 2N Order-No.: MD 100 FP 2N  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
  Alle Maße in mm All dimensions in mm 
Anschlüsse: Connections: 
Konzentrat: Rohrverschraubung Rd 34x1/8“, DIN 11851 Concentrate: Union  Rd 34x1/8“, DIN 11851 
Filtrat: Rohrverschraubung Rd 34x1/8“, DIN 11851 Permeate: Union  Rd 34x1/8“, DIN 11851 
    
    
    
    
Material: Material: 
Gehäuse:  Polypropylen Housing:  Polypropylene 
Membran:  Polypropylen Membrane:  Polypropylene 
Vergußmasse:  Polyurethan Potting:  Polyurethane 
Dichtung:  EPDM/Viton Sealings:  EPDM/Viton 
Anschlußstücke:  Edelstahl V2A Connections:  Stainless steel 316 
      
      
      
      
Membran- und Moduldaten: Membrane and Module Data: 
Anzahl der Kapillare: 6600  Number of capillaries: 6600  
Innendurchmesser: 0,6 mm Inner diameter: 0,6 mm 
Porengröße: 0,2 µm Pore size: 0,2 µm 
Filterfläche innen: 8,6 m2 Effective filtration area: 8,6 m2 
Anströmfläche: 18,6 cm2 Free flow area: 18,6 cm2 
      
      
      
      
Betriebsdaten für die Membrane: Membrane Operational Data: 
Max. Temperatur:     40°C Max. operating temperature:      40°C  
Max. transmembraner Druck   Max. operating pressure   
von innen nach außen: bei  25°C: 2,0 bar inside to outside: at  25°C: 2.0 bar 
 bei  40°C: 1,5 bar  at  40°C: 1.5 bar 
Max transmembraner Rückspül-   Max. backpulse pressure above   
druck über Ausgangsdruck: bei  25°C: 1,5 bar out let pressure: at  25°C: 1.5 bar 
 bei  40°C: 1,0 bar  at  40°C: 1.0 bar 
Pumpvolumen für eine   Feed flow rate at axial 
Strömungsgeschwindigkeit in velocity of 1m/sec:                                                6700 l/h 
den Kapillaren von 1m/sec:                   6700 l/h  
 
Die Angaben in diesem Datenblatt entsprechen Microdyn-Nadir` s derzeitigen Kenntnissen 
und Erfahrungen. Sie erfolgen ohne Gewähr für ihre Vollständigkeit und Richtigkeit. 
Microdyn-Nadir   übernimmt durch sie keine über den Umfang der Gewährleistung 
nach den allgemeinen Verkaufbedingungen von Microdyn-Nadir hinausgehende Haftung. 
The particulars given in this data sheet reflect the latest published information of  
Microdyn-Nadir as at the date of the same. Liability of any kind which is not covered by 
the warranty as specified in Micodyn-Nadir` s Conditions of Sale cannot be accepted. 
 
  
Postfach 240252 D-42232 Wuppertal  
Öhderstr. 28 D-42289 Wuppertal     Tel.: (0)202-260920   Fax.: (0)202-2609225 
 
Tab II. Caratteristiche del modulo Microdyn MD 100 FP 2N. 
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Moduli Liqui-Cel (Celgard) 
 
La tabella III riporta le caratteristiche di due tipi di fibre cave Celgard  
 
Membrana Celgard X40 Celgard X50 
materiale polipropilene polipropilene 
diametro pori 0.03 m 0.04 m 
porosità 25 % 40 % 
diametro capillari 
           interno 
           esterno 
 
200 m 
     300 m  
 
220 m 
300 m 
 
Tab III. Caratteristiche di due fibre cave Celgard.  
 
A causa del ridotto diametro si realizzano densità di impacchettamento molto più elevate 
rispetto ai moduli Microdyn, in compenso la permeabilità è più bassa a causa della minore 
porosità e del ridotto diametro dei pori che, nel caso di pori contenenti gas, dà luogo ad un 
meccanismo di diffusione di Knudsen. 
I moduli Liqui-cel sono stati espressamente concepiti per operazioni di contatto fra fasi, in 
essi si realizza un flusso incrociato (il fluido lato mantello si muove in direzione parzialmente 
perpendicolare alle fibre al fine di realizzare buoni coefficienti di trasporto). 
La Tab. IV riporta il disegno e le caratteristiche di un modulo Liqui-Cel 
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Tab IV. Caratteristiche di un modulo Liqui-Cel.. 
 
Gostoli, Processi a membrana, Capitolo 7: Contattori a membrana 7
Moduli Piani. 
Non esistono in commercio contattori costruiti con membrane piane, sono stati tuttavia 
sviluppati numerosi prototipi a livello di impianti pilota, per lo più di tipo plate & frame, in un 
caso di tipo spiral wound.  
In generale si può dire che la configurazione piana non consente densità di 
impacchettamento elevate come le fibre cave, d’altra parte le membrane piane hanno in 
generale una permeabilità superiore e sono disponibili da più fornitori e a più basso costo. 
Moduli piani potrebbero essere convenienti quando vi sia l’esigenza di contenere le 
perdite di carico, ad esempio negli impianti di deumidificazione dell’aria. 
 
 
 
Fig. 4. Schema di principio di un contattore a membrane piane. 
 
La Fig. 4 riporta un possibile schema di principio di un modulo piano: fogli di membrana 
sono disposti parallelamente con interposto una lastra che può recare delle scanalature o una 
rete spaziatrice per il passaggio del fluido. Le lastre destinate ad essere lambite dal fluido a 
pressione superiore possono essere sostituite da una semplice cornice in modo che vengano a 
trovarsi due membrane affacciate senza nulla in mezzo. 
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7.3. Calcolo di contattori a membrana. 
Il calcolo di un contattore a membrana si affronta in modo non dissimile da altre 
apparecchiature di contatto fra fasi. Si consideri ad esempio l’estrazione di un composto di 
interesse da una soluzione acquosa mediante un solvente organico in un apparato in 
controcorrente. Si limita la trattazione al caso, frequente in pratica, di soluzioni diluite in 
modo che le portate della fase acquoso (W) e della fase organica (S) possono considerarsi 
costanti. 
 
 
 
 
 
Com’è noto il flusso di materia, cioè le moli del componente trasferite dalla fase acquosa 
alla fase organica per unità di tempo per unità di superficie interfacciale(*) , si può scrivere: 
 eqw w wN K C C         (2) 
in cui Kw è il coefficiente globale di trasporto riferito alla fase acquosa, Cw la concentrazione 
del composto nella fase acquosa e eqwC  la concentrazione che la fase acquosa dovrebbe avere 
per essere in equilibrio con la composizione CS della fase organica. 
(*) Nota: negli apparati a membrana si preferisce, per evidenti ragioni di praticità, riferire il flusso 
all’area totale della membrana, non alla reale area interfacciale. Il rapporto fra le due è la porosità  
non sempre nota con precisione. 
In modo del tutto equivalente si potrebbe anche scrivere: 
 eqS S SN K C C         (3) 
in cui KS è il coefficiente globale di trasporto riferiti alla fase organica ed eqSC  la 
concentrazione che la fase organica dovrebbe avere per essere in equilibrio con la fase 
acquosa. 
Il bilancio di materia per la fase acquosa relativamente ad un tratto infinitesimo dz di 
apparato è quindi: 
 eqw w w w
m
dCW K C C
dA
         (4) 
in cui dAm è l’area interfacciale (o meglio l’area di membrana) compresa nel tratto dz. 
Integrando: 
e
w
u
w
C
w
m eq
w w wC
dCWA
K C C
        (5) 
Il calcolo può essere eseguito facilmente nell’ipotesi di relazione di equilibrio lineare: 
eq
S wC mC   ovvero  eq Sw CC m     (6) 
con m = coefficiente di partizione. 
S, uSC  
W, ewC  
S, eSC  
W, uwC  dz 
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Da (5) si ha dunque:  /
e
w
u
w
C
w
m
w w SC
dCWA
K C C m
           (7) 
Per poter effettuare l’integrale è necessario disporre di una relazione fra le concentrazioni 
Cw e CS in una sezione dell’apparato, cosa che si ottiene scrivendo un bilancio fra la sezione 
di ingresso e la sezione generica. 
   e uw w S SW C C S C C         (8) 
Ricavando CS e sostituendo in (7) si ha dopo alcuni passaggi: 
ln
1
e u
w S
m u e
w w S
mC CW EA
K E mC C
        (9) 
avendo indicato con  
mSE
W
        (10) 
il fattore estrazione.  
La descrizione di un apparato di assorbimento gas liquido in controcorrente è del tutto 
analoga. Nell’ipotesi di soluzioni diluite le portate molari, G ed L di gas e liquido, possono 
essere considerate costanti, indicando con y ed x le rispettive frazioni molari, si ha 
e
u
y
m G eq
G y
G dyA
K C y y
        (11) 
in cui KG è il coefficiente globale di trasporto, riferito alla fase gas e CG è la concentrazione 
totale del gas.  
Se vale la legge di Henry, si da poter scrivere y = mx, con m = H/P1, si ha: 
1 ln
1
e u
m G u e
G
G y mxA
K C A y mx
        (12) 
avendo indicato con  
mGA
L
        (13) 
il fattore di assorbimento.  
Nel caso, frequente nell’assorbimento, non sia possibile accettare l’ipotesi di soluzione 
diluita, è conveniente far riferimento all’inerte, la cui portata G0 è costante lungo l’apparato. 
In luogo della (12) si ha: 
   0 21
e
u
y
m G eq
G y
G dyA
K C y y y
       (14) 
                                                 
1 È stato usato lo stesso simbolo m per indicare il rapporto fra le concentrazioni all’equilibrio (nella 6 e 
seguenti) e fra le frazioni molari all’equilibrio (nella 12); evidentemente si tratta di due grandezze 
numericamente diverse. In generale il coefficiente di equilibrio (o di partizione) da usare deve essere 
coerente con le variabili di composizione usate. 
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l’integrale va eseguito numericamente usando l’equazione di equilibrio y = f(x), generalmente 
non lineare. 
Per agevolare il confronto con le apparecchiature convenzionali poniamo A = a V, con V = 
volume dell’apparato e a = area per unità di volume. Si osservi che il parametro a è ben 
definito nei contattori, coincidendo con l’area di membrana, mentre spesso non lo è negli 
apparati convenzionali, si pensi ad esempio ad un’estrazione in cui un liquido è disperso 
nell’altro, spesso è noto il prodotto Ka, considerato come un unico parametro. 
La (5) si può scrivere: 
e
w
u
w
C
w
eq
w w wC
dCWV
K a C C
        (5’) 
 
E così le seguenti, ad esempio la (14) 
   0 21
e
u
y
G eq
G y
G dyV
K aC y y y
        (14’) 
 
In ogni caso il volume di un apparato per effettuare una data separazione è inversamente 
proporzionale al prodotto del coefficiente di trasporto per l’area interfacciale (o di membrana) 
per unità di volume. 
 
Nota:  Quanto qui riportato non è altro che il ben noto calcolo dell’altezza di una colonna con 
il metodo delle unità di trasporto.   Infatti dividendo per la sezione della colonna si 
ha  l = (HTU)(N), in cui w
w
uHTU
K a
 , nel caso della (5’) e G
G
uHTU
K a
  = altezza 
di unità di trasporto ed N = (integrale in 5’ o 14’) = numero di unità di trasporto. 
Volendo fare un altro parallelo, notato che V/W =  = tempo di permanenza, la (5’) si 
può scrivere:  
e
w
u
w
C
w
weq
w wC
dC K a
C C
  che pone in relazione la concentrazione 
uscente con il tempo di permanenza. Il termine (Kwa) rappresenta una “costante 
cinetica”. Confronta con il calcolo di un reattore tubolare con reazione del primo 
ordine 
e
u
C
C
dC k
C
 .  Niente di nuovo sotto il sole. 
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7.4. Stima della packing density di un modulo a fibre cave. 
Per avere una stima dell’area di membrana per unità di volume (a, m2/m3) realizzabile in 
un modulo a fibre cave si faccia riferimento ad una disposizione a triangolo equilatero con 
passo 2s. Ovviamente i capillari non sono disposti così regolarmente, tuttavia lo schema 
consente una stima attendibile della densità ottenibile. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Fig. 5. Schematizzazione di disposizione triangolare con passo = 2 s 
 
La sezione trasversale del modulo si può considerare costituita dall’unione di tanti triangoli 
equilateri come in figura, l’area di ogni triangolo è 2 3s . 
In ogni triangolo sono compresi 3/6 di circonferenza, cioè 3
6 i
d  se si fa riferimento al 
diametro interno e 3
6 o
d  se si fa riferimento al diametro esterno. 
Dal rapporto si ha 
22 3
i
i
da
s
  ;  22 3
o
o
da
s
     (15) 
ovvero, caratterizzando la densità del fascio con il rapporto: 
2
o
s
d
         (16) 
22
2
3
i
i
o
da
d

  ;  2
2 1
3o o
a
d

    (17) 
Ovviamente la massima densità di impacchettamene possibile si ha per  = 1 (capillari a 
contatto) che per le Accurel Cap0.6 porterebbe ad ai = 2176 ed ao = 3627 m2/m3, e per le 
Celgard X40 ad ai = 8061 ed ao = 12091 m2/m3. Ovviamente  = 1 non ha senso se non per 
indicare un limite, una configurazione realistica potrebbe essere  = 1.5, vale a dire distanza 
fra i capillari pari al loro raggio. 
2 s
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La tabella V riporta i valori di area interna (ai) ed area esterna (ae) per unità di volume di 
un ipotetico modulo realizzato con capillari Accurel o Celgard secondo lo schema descritto 
con   = 1.5.  
 
 do 
mm 
di 
mm 
ai 
m2/m3 
ae 
m2/m3 
Accurel 0.6 1 0,6 967 1612 
Celgard X40 0,3 0,2 3582 5373  
Tab. V. Aree specifiche di ipotetici moduli realizzati con fibre cave Accurel 0.6 o 
Celgard X40 disposte secondo un passo triangolare con = 1.5 
 
Il grado di vuoto del mantello (area di flusso / area totale) è legato al passo : 
2
1
2 3
         (18) 
In corrispondenza di  = 1.5 si ha  = 54%. Per confronto il modulo Microdyn di Tab II 
ha un grado di vuoto lato mantello 
2
1 o
s
dN
d
             (19) 
pari a circa 55%, analoghi valori si hanno per i moduli Celgard. In effetti il grado di vuoto 
lato mantello è ragionevolmente compreso nell’intervallo 50 -60% 
Quindi anche se l’assunzione di disposizione regolare dei capillari è del tutto arbitraria, i 
valori di area riportati in tabella sono rappresentativi di quelli realizzabili in moduli 
commerciali. 
I valori riportati in tabella indicano che i contattori a membrana forniscono aree di 
scambio superiori, anche di un ordine di grandezza, rispetto alle apparecchiature 
convenzionali. Si confrontino in proposito con le aree specifiche degli usuali corpi di 
riempimento. Ciò significa che le apparecchiature sono molto più compatte. 
A questa affermazione si può obiettare che nei contattori alle resistenze al trasporto nelle 
due fasi si deve aggiungere la resistenza della membrana, assente nelle apparecchiature 
convenzionali, si può quindi anticipare un coefficiente di trasporto globale presumibilmente 
più basso. Il punto verrà discusso più avanti, si può tuttavia anticipare che l’effetto della 
maggiore area prevale in ogni caso.  
 
Nota. Anche se forse superfluo, si sottolinea che le densità di impacchettamento qui stimate si 
riferiscono unicamente al fascio di fibre, senza tener conto delle testate, la cui incidenza ovviamente 
dipende dalla scala. 
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7.5 Confronto fa contattori e apparecchiature convenzionali 
I principali vantaggi dei contattori a membrana sono la compattezza, la modularità, la 
flessibilità, la semplicità operativa,. Quanto alla compattezza, rispetto alle apparecchiature 
convenzionali, si ha una riduzione delle dimensioni e del peso degli apparati di un fattore che 
spesso supera 10; non si richiedono di conseguenza le opere civili necessarie per l’erezione di 
colonne. Gli impianti sono modulari, cioè costituiti di vari moduli di (orientativamente) 10 cm 
x 1m collegati in serie / parallelo il che rende lo scale up immediato e consente di far fronte 
facilmente a variazioni di produzione od ampliamenti.  
La stessa natura modulare riduce tuttavia i vantaggi di scala: il costo di impianto è circa 
proporzionale alla capacità, mentre per le apparecchiature convenzionali la dipendenza è più 
debole, circa proporzionale alla potenza 0.6 della capacità. Il vantaggio dei contattori può 
quindi essere notevole per installazioni medio – piccole e ridursi per alte potenzialità. 
La flessibilità operativa si riferisce alla possibilità di operare con valori di portata delle 
due fasi svincolati da considerazioni fluidodinamiche: l’interfaccia resta immobilizzata 
all’imboccatura dei pori alla sola condizione che la pressione della fase non bagnante sia 
superiore a quella della fase bagnante; non vi sono problemi di loading e flooding che 
determinano il range di portate ammissibili per il corretto funzionamento delle 
apparecchiature convenzionali.  
Nelle operazioni gas – liquido non vi sono problemi di formazione di schiuma e 
trascinamenti. Nelle operazioni liquido – liquido il vantaggio è ancora più sensibile. Nelle 
estrazioni convenzionali infatti la dispersione delle due fasi può dar luogo ad emulsioni stabili 
o di difficile separazione e richiede una differenza di densità, non necessaria nei contattori a 
membrana. È possibile l’estrazione di prodotti di fermentazione in presenza dei 
microrganismi, accoppiando quindi reattore e fermentatore; il solvente non viene infatti a 
diretto contatto con le cellule. 
Un esempio di integrazione di operazioni di stripping e di assorbimento è fornito dalla 
cosiddetta Membrana Gassosa. Questa si realizza quando la membrana porosa idrofoba è in 
contatto su entrambi i lati con miscele acquose, o comunque non bagnanti, una fase gassosa, 
costituita essenzialmente da aria, resta intrappolata all'interno dei pori a separare le due fasi 
liquide, che quindi non vengono a diretto contatto. La situazione è descritta in letteratura 
come "Membrana Gassosa", in quanto si ha un sottile strato di gas che separa due fasi liquide. 
Attraverso la membrana gassosa possono essere scambiati composti volatili, purché si crei 
una opportuna forza motrice. Ad esempio composti acidi come CO2, SO2, H2S, Cl2 possono 
essere rimossi usando una soluzione alcalina a valle della membrana, viceversa composti 
basici come NH3 possono essere rimossi con una soluzione acida. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Fig. 6. Membrana Gassosa: la membrana è in contatto su entrambi i lati con 
fasi acquose non bagnanti, attraverso il gas immobilizzato nei pori 
possono essere scambiati composti volatili.
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Sul lato alimentazione si ha lo sripping del componente volatile, mentre a valle si ha 
l’assorbimento, unificando in un’unica apparecchiatura due operazioni che nello schema 
convenzionale richiedono due colonne. 
Un'applicazione particolarmente studiata della membrana gassosa è la cosiddetta 
"Distillazione Osmotica", proposta per la concentrazione di succhi vegetali, e più in generale 
di miscele acquose, a temperatura ambiente. In tal caso viene usata a valle della membrana 
una miscela acquosa con una bassa attività dell'acqua, vale a dire un'alta pressione osmotica; 
tipicamente una soluzione salina concentrata (NaCl, CaCl2). la tecnica è quindi più simile 
all’osmosi diretta che non alla distillazione; la denominazione deriva dal fatto che il 
meccanismo implica l'evaporazione dell'acqua lato succo, la sua diffusione in fase vapore e la 
condensazione lato estrattore.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Un’altra applicazione è la correzione del grado alcolico di vini o al limite la dealcolazione 
completa, rimuovendo etanolo. In tal caso si usa acqua a valle della membrana e si ha 
diffusione di vapori di etanolo attraverso la membrana gassosa. 
Infine nella distillazione a membrana si usa una differenza di temperatura per ottenere un 
flusso di acqua da una soluzione salina. La tecnica consente di sfruttare fonti di calore a bassa 
temperatura e ottenere alti recuperi. È infatti sufficiente una piccola differenza di temperatura 
per ottenere acqua pura anche da soluzioni concentrate. 
 
 
Fig. 7 Distillazione Osmotica: vapor d'acqua diffonde dal succo all'estrattore 
in virtù della differenza di pressione di vapore, legata alla differente 
attività dell'acqua nelle due soluzioni. 
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7.6. Coefficienti globali di trasporto 
Il coefficiente globale di trasporto da usare nel calcolo dell’apparato secondo le equazioni 
(5) o (11) va calcolato secondo l’usuale criterio dell’additività delle resistenze, cioè, con 
riferimento ad un modulo a capillari ed indicando con R le singole resistenze:  
.
1
tubi memb shell
tot
R R R
K
        (20) 
L’espressione dei singoli termini coinvolge un coefficiente di partizione e fattori 
geometrici, come qui ricordato separatamente per alcuni casi. Per chiarezza si farà riferimento 
all’area (interna od esterna) su cui è localizzata l’interfaccia, anche se ciò non è strettamente 
necessario. 
a) Assorbimento, gas lato tubi, (l’interfaccia è localizzata sulla superficie esterna ed i pori 
contengono gas). 
Il KG da usare nella (11) è in tal caso 
 
1 1 1 '
/G G i o m L
m
K k d d k k
        (21) 
Nota: essendo i coefficienti di trasporto definiti con riferimento alle concentrazioni, il coefficiente di 
partizione m’ nella (21) non è il coefficiente m usato nella (13), che si riferiva alle frazioni 
molari, ma è definito dalla relazione 'G Li iC m C , entrambi sono comunque facilmente 
calcolabili dalla costante di Henry. 
Per gas poco solubili (alta costante di Henry) la resistenza nel gas (1/kG) è trascurabile e 
spesso domina la resistenza in fase liquida, la resistenza in fase gas può controllare nel caso di 
assorbimento con reazione chimica.  
La resistenza della membrana riguarda la diffusione in fase gassosa attraverso i pori. Se i 
pori sono “abbastanza grandi” il meccanismo è la diffusione molecolare, si ha quindi: 
,
o
m D
ml
dDk
l d


    
      (22) 
In cui  è la porosità della membrana, l lo spessore e  la tortuosità, che tiene conto del 
fatto che i pori non sono rettilinei. do e dml sono i diametri rispettivamente esterno e medio 
logaritmico dei capillari. Si noti che in questo caso non ha importanza il diametro dei pori.  
Se però il diametro dei pori è paragonabile o inferiore al cammino libero medio 
molecolare la diffusione nei pori avviene secondo il meccanismo di Knudsen, vale a dire le 
molecole del gas sono ostacolate nel loro moto dagli urti con le pareti, più che dagli urti 
contro altre molecole. 
,
1 8
3
p
m K
d RTk
l M

       (23) 
Per i normali gas a pressione e temperatura ambiente il cammino libero medio è 
dell’ordine del decimo di micrometro, quindi nelle membrane Celgard opera il meccanismo di 
Knudsen mentre nelle membrane Accurel entrambi i meccanismi intervengono. In tal caso i 
due contributi si possono comporre secondo lo schema. 
, ,
1 1 1
m m D m Kk k k
        (24) 
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Ovviamente a pressione ridotta prevale il meccanismo di Knudsen in entrambe le 
membrane. 
Le precedenti relazioni non servono tanto per prevedere il valore di km, che va misurato 
sperimentalmente, quanto a fare delle stime e a studiare l’effetto dei parametri coinvolti. 
 
b) Assorbimento, gas lato mantello. (l’interfaccia è localizzata sulla superficie interna ed i 
pori contengono gas). 
La trattazione è simile alla precedente. 
 
c) Estrazione liquido-liquido, solvente lato tubi. (l’interfaccia è localizzata sulla superficie 
esterna ed i pori contengono solvente). 
Il Kw da usare nella (5) è in tal caso 
1 1 1 1 o
w w m o i
d
K k mk mk d
         (25) 
Indicando con kw il coefficiente di trasporto relativo alla fase acquosa (lato mantello), ko 
quello relativo alla fase organica, (lato tubi) e con m il coefficiente di partizione. 
La resistenza della membrana riguarda la diffusione in fase organica attraverso i pori. Il 
meccanismo è ora certamente la diffusione molecolare, si ha quindi: 
ml
m
o
dDk
l d


    
       (26) 
In caso di coefficiente di partizione elevato la resistenza lato tubi (solvente) può essere 
trascurabile. 
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7.7. Coefficienti di trasporto lato tubi. 
Il coefficiente di trasporto lato tubi è fornito dalla soluzione del classico problema di 
Graetz, che viene qui rapidamente richiamato. Si ha a che fare con un fluido in moto laminare 
in un condotto circolare; si può assumere che il profilo di velocità sia perfettamente 
sviluppato. La velocità u in funzione della coordinata radiale r è quindi: 



 


2
12
R
ruu m        (27) 
in cui R è il raggio del condotto ed um la velocità media legata alla differenza di pressione: 
2
8 muP
L R
        (28) 
In prossimità della sezione di ingresso il trasporto di materia interessa un sottile strato 
adiacente alla parete (strato limite) ed è determinato dalla velocità di deformazione alla parte  
4 m
w
r R
udu
dr R


        (29) 
L’approssimazione di Leveque consiste nell’assumere un profilo di velocità lineare nello 
strato limite e prescindere dalla curvatura. Con queste assunzioni è possibile sviluppare una 
soluzione analitica per il profilo di concentrazione, che in termini di coefficiente di trasporto, 
imponendo la condizione di concentrazione assegnata alla parete, conduce all’espressione:  
1
3
0.893 9
wDk
Dz
           (30) 
In virtù della (29): 
3/1077.1 GzSh         (31) 
Procedendo in maniera analoga, con la condizione di flusso assegnato si ha: 
1/31.302Sh Gz       (32) 
In cui: 
kdSh Numero di Shervood
D
   
2
Remu d dGz Sc Numero di Graetz
Dz L
     (33) 
Le precedenti espressioni forniscono i coefficienti di trasporto locali; per il calcolo di un 
contattore è più utile il valore medio che, limitatamente alla zona d’ingresso, vale 3
2m
Sh Sh , 
ad esempio per concentrazione assegnata alla parete si ha. 
1/31.615mSh Gz       (34) 
Lontano dalla zona di ingresso (profili di concentrazione perfettamente sviluppati) il 
numero di Shervood tende ad un valore costante 
Per concentrazione assegnata alla parete si ha  
3.66Sh         (35) 
e per flusso assegnato: 
48 4.36
11
Sh          (36) 
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Si può osservare che nelle condizioni di flusso assegnato alla parete il coefficiente di 
trasporto è circa il 20% superiore rispetto alla condizione di concentrazione assegnata. Quale 
delle due condizioni sia più realistica in pratica dipende dai casi ed è spesso discutibile; in 
letteratura si fa più frequentemente riferimento alle (34), (35). 
In letteratura è reperibile la soluzione completa per serie, di non agevole uso. Sul citato 
volume di Knudsen and Katz viene suggerita la seguente formula interpolante per Shm 
nell’intero campo di Gz nelle condizioni di concentrazione assegnata alla parete: 
3/204.01
0668.066.3
Gz
GzShm       (37) 
Un criterio empirico per raccordare le due soluzioni asintotiche, utile in tutti i casi simili, 
è il seguente: se si dispone della soluzione asintotica per la zona di ingresso  0Sh f Gz  e 
della soluzione asintotica per grandi z: Sh , si può ottenere una soluzione generale 
combinando le due: 
  13 3 30Sh Sh Sh       (38) 
Non si può dare una dimostrazione della validità della (38), tuttavia è chiaro che lontano 
dall’ingresso (Gz molto piccolo) 30Sh diventa trascurabile e quindi la combinazione restituisce 
Sh , d’altra parte nella zona d’ingresso (Gz molto grande) 
3Sh  è trascurabile rispetto a 
3
0Sh . Per confronto con la soluzione esatta si può vedere che l’approssimazione è 
soddisfacente anche nella zona di transizione. 
La cosa è molto comoda in quanto consente di usare una formula generale senza porsi il 
problema del campo di validità. 
1
10
100
1,E-01 1,E+00 1,E+01 1,E+02 1,E+03 1,E+04
Gz
Sh
m
zona d'ingresso
asintoto
rad3
 
Fig. 8. Numero di Sh medio in funzione di Gz in un condotto circolare 
con concentrazione assegnata alla parete. 
La Fig. 8 fornisce un esempio di applicazione del criterio per il calcolo del valore medio di 
Sh nelle condizioni di concentrazione assegnata alla parete. 
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Nota: Molti autori suggeriscono l’uso della (34) senza ulteriore commento, dando per 
scontato che la zona d’ingresso abbia lunghezza maggiore del modulo. In realtà in 
virtù del piccolo diametro dei capillari si possono avere Gz di ordine 1 – 10 anche per i 
liquidi, corrispondenti alla zona di transizione o addirittura alla zona asintotica. 
 
7.8. Coefficienti di trasporto lato mantello.2 
Il coefficiente di trasporto lato mantello non è prevedibile con altrettanta certezza, vi è 
una notevole discordanza fra i dati sperimentali riportati.  
Previsioni teoriche sono possibili per flusso parallelo alle fibre se si assume che i capillari 
sono disposti regolarmente, in letteratura si trovano soluzioni per disposizione triangolare o 
quadrata, per lo più sviluppate per l’analogo problema di trasporto di calore. La distribuzione 
casuale dei capillari nel fascio dovrebbe comportare cammini preferenziali, e quindi una 
riduzione del coefficiente di trasporto rispetto alla disposizione regolare. Vi sono tuttavia dati 
sperimentali che riportano coefficienti di trasporto superiori ai previsti. Vi sono anche modelli 
che cercano di tenere conto della distribuzione casuale dei capillari.  
Si farà qui riferimento ad un modello semplificato che, in assenza di un modello certo, 
consente comunque una stima attendibile del coefficiente di trasporto per le usuali densità di 
impacchettamento (modello dell’annulo equivalene). 
Si assume che le fibre siano distribuite regolarmente ed ogni capillare sia circondato da 
una “zona di influenza” circolare, il che equivale approssimare gli esagoni in figura con dei 
cerchi. L’approssimazione appare ragionevole se i capillari non sono troppo vicini (grado di 
vuoto abbastanza alto). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Fig. 9. Disposizione triangolare delle fibre e relativa “zona di influenza” che nel 
modello di annulo equivalente è approssimata con un cerchio. 
Il problema si può ridurre allo studio di una singola fibra e della relativa zona di influenza. 
Quest’ultima è la zona delimitata dalla circonferenza esterna della fibra e dalla linea ideale di 
sforzo di taglio nullo (Fig. 10). Il diametro d2=2R2 dell’annulo deve essere tale che l’area 
complessiva sia pari all’area del mantello, cioè: 
                                                 
2 Una trattazione più esauriente si può trovare in: C. Gostoli (2011). Recovery of Biosynthetic Products Using 
Membrane Contactors, Mass Transfer - Advanced Aspects, Hironori Nakajima (Ed.), ISBN: 978-953-307-636-
2, InTech, Available from:  http://www.intechopen.com/articles/show/title/recovery-of-biosynthetic-products-
using-membrane-contactors  
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2 2
2 sNd d        (39) 
in cui ds il diametro del mantello ed N il numero di capillari. 
Per caratterizzare la densità del fascio può essere utilizzato il parametro 
2
o o
s
d d N
d d
         (40) 
come nel lavoro originale o, più significativamente, il grado di vuoto 
2 2
2
libera s o
totale s
A d Nd
A d
        (41) 
in cui do=2R1 è il diametro esterno dei capillari. Ovviamente: 
21          (42) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Fig. 10. Modello di annullo equivalente: ogni fibra è circondata da una zona 
anulare di diametro 2 sd d N . 
 
La soluzione procede in modo perfettamente analogo a quella richiamata al paragrafo 
precedente per il condotto circolare. 
Dall’equazione del moto per un fluido Newtoniano nel condotto fittizio imponendo 
velocità nulla su R1 e gradiente di velocità nullo su R2: si ha il profilo di velocità: 
2 2
2 1
2
1
1 ln
2 2
r RdP ru R
dz R
     
     (43) 
Per integrazione sulla sezione si ha la velocità media: 
   
2
1
2
22 2
2 1
1 12
2
R
m
R
dPu rudr R f
dzR R
        (44) 
o, se si vuole, le perdite di carico sono:  
 22
2 mudP
dz R f

        (45) 
In cui: 
R1 
R2 
z
r 
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 ln 11( ) 1
2 2
f
  
      
     (46) 
 
Sostituendo la (44) nella (33) si ha il profilo di velocità: 
 
2
2
1 1
1ln 1
2
mu r ru
f R R


        
     (47) 
Zona d’ingresso 
Nell’ambito di validità del modello di Leveque con la condizione di concentrazione assegnata 
alla parete si ha (come visto per il condotto circolare): 
1
3
0.893 9
wDk
Dz
           (30) 
dalla (47): 
 
1 1
m
w
r R
udu
dr f R
        (48) 
da cui: 
   
1 3
2
1 30.8549
ln 1 1 / 2
Sh Gz  
        
  (49) 
con:  
okdSh
D
   2m ou dGz
Dz
     (50) 
Con la condizione di flusso assegnato alla parete si ha invece: 
   
1 3
2
1 31.033
ln 1 1 / 2
Sh Gz  
        
   (51) 
 
Le precedenti espressioni forniscono i coefficienti di trasporto locali; per il calcolo di un 
contattore è più utile il valore medio che, limitatamente alla zona d’ingresso, vale 3
2m
Sh Sh . 
Soluzione asintotica (Grandi z), flusso assegnato alla parete: 
Così come per il condotto circolare, nelle condizioni di flusso assegnato alla parete è 
possibile sviluppare una soluzione analitica per profilo di concentrazione perfettamente 
sviluppato. Si riporta la soluzione in funzione del parametro , ricordando che 1   . 
2
0 2
64 ( ) 1
3 8 32
fSh
A A

         (52) 
In cui: 
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2
0 2
2
1
A     
2
1 2
3 4 ln 2
8
A  
     02 2 1 1( )
AA I A I
f     (53) 
2 2 4
1 2
1 2 5 12 3 9ln ln
2 4 16
I    
                     (54) 
2 2 2
4 4 2
2
4 2
12 23 ln 233 132 2ln
1 12 288 4
16 21 100 108
288
I
      
 
                        
  (55) 
Una buona interpolazione è fornita dalla polinomiale: 
4 3 2  215.44 -  648.45  732.23 -  385.54  87.761Sh          (56) 
Una espressione approssimata per tutti i valori di Gz può essere ottenuta combinando le 
due soluzioni asintotiche: 
  13 3 30Sh Sh Sh       (38) 
In cui Sh0 è l’espressione valida per la zona d’ingresso. Il criterio è stato applicato in Fig. 
11 al calcolo del valore medio del numero di Sherwood. 
 
1
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1000
1 10 100 1.000 10.000 100.000
Gz
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m
 
Fig.11. Numeri di Sherwood medi nelle condizioni di flusso assegnato alla parete. 
Le soluzioni asintotiche sono state raccordate con criterio del cubo. 
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Come detto in apertura di paragrafo il modello di annulo equivalente si può considerare 
realistico per gradi di vuoto abbastanza grandi. Dal confronto con le soluzioni esatte per 
disposizione triangolare o quadrata [   ] il modello si può ritenere accettabile per  > 0.5 
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MBR
Reattori Biologici a Membrana
Membrane Bioreactors (MBR) – Membrane Sommerse
2
Trattamento acque reflue (Cenno)
TM Trattamenti 
terziari
Acque 
reflue
Sed. 
1ario
Bioreattore
(Vasca di 
ossidazione)
Sed. 
2ario
• Trattamenti Primari,    meccanici: Grigliatura, desabbiatura,
desoleatura, equalizzazione e omogeneizzazione)
• Bioreattore ,    detto anche vasca di ossidazione, 
trattamento secondario, biologico, 
• Trattamenti terziari (eventuali): Disinfezione, Filtrazione su sabbia, 
Carboni attivi, Ultrafiltrazione, ……
23
Bioreattore (vasca di ossidazione)
Bioreattore
Sed. 
2ario
(Fanghi attivi)
Fanghi di 
spurgo
Riciclo fanghi
aria
4
Teoria del Chemostato
(Reattore continuo a tino agitato)
X=0
V
X
eS
V V
S
= portata effluente
Se = concentrazione substrato entrante = BOD 
S  = concentrazione substrato uscente = BOD residuo
X  = concentrazione biomassa (identificabile con Solidi Sospesi, SS)
V  = Volume della vasca di ossidazione
V
“Reazione” PS Y X Y P  
Y = resa di crescita
P = prodotti (CO2, H2O)
35
Velocità di crescita
dX X
dt
  = velocità specifica di crescita
m
S
S
K S
   Cinetica di Monod
X=0
V
X
eS
V V
S
1V D
V
   

D = velocità di diluizione
 = tempo di permanenza idraulico
Bilancio biomassa: V X VX  
6
Wash out
Se
X
S
DMax Max
D
m
S
S D
K S
   S
Max
DKS
D 
 eV S S Y VX    eX S S Y Bilancio del substrato: 
e
Max
Max e
S
SD
K S
  = portata di wash out
47
Chemostato con riciclo biomassa
(Fanghi Attivi)
w RV X
V, S , X
eS
V
X = 0
S
wV V 
X = 0
,R RV X
RV V
X
 
Bilancio globale: w RXV V X  
1w R
C
V X
V X
  

C
w R
V X massa di SS nella vasca
V X portata in massa di Solidi uscenti
tempo di ritenzione dei Solidi
età del fango
   
 


8
Fanghi Attivi
w R w wV X V V bb
V X V V
   
  

RXb
X
;
Bilancio separatore:    R R w RV V X V V X     
RVR
V
 Posto: 
1wV R b
V b
 
Sostituendo:    11 1 1R b R b D         
Stessa equazione del chemostato semplice con  ' 1 1D R b D    
Ad esempio il wash out:  
1
1 1
e
Max
Max e
S
SD
K SR b
    
59
Età del fango
 
1 1
1 1C w R w
V X V
V X V b R b
     

 
Nota 1: per R = 0 (no riciclo) C = 
Nota 2:  1 1 1R b  
Biomassa riciclata > biomassa uscente dal reattore !!
 0 1 1R b  È certamente
Infatti se fosse
significherebbe
Ovvero cioè
Quindi è
 1 1R b  
1 1R RV X
V X
    


  1R RV X X
VX
    R R RV X V V X   
 1 1R b 
dimostrazione:
CVD
10
Reattori Biologici a membrana (MBR)
Al sedimentatore si sostituisce una separazione a membrana
Impianto con membrana 
esterna (side-stream)
Impianto con membrana 
sommersa (sMBR)
611
MBR vs. Convenzionale
Trattamenti 
terziari
BioreattoreTM
Acque 
reflue
Sed. 
1ario
Sed. 
2ario
TM
Acque 
reflue
Sed. 
1ario
sMBR
Fanghi attivi convenzionale
MBR
aria
aria
Spurgo fanghi
Acqua depurata
12
Sviluppo degli impianti MBR di tipo municipale e industriale
713
distribuzione del mercato europeo degli MBR 
tra i principali produttori
14
Distribuzione geografica degli impianti MBR, a) 285 impianti 
industriali, b) 105 impianti municipali
815
Vantaggi del sistema MBR
• ridotta sensibilità alle variazioni di carico.
• qualità dell’effluente
• ridotto volume dell’impianto. 
• età del fango.
• gestione del processo più semplice. 
• riduzione dell’impatto ambientale. 
• possibilità di riutilizzo del refluo depurato: 
16
Vantaggi / svantaggi MBR
917
18
MBR vs. CAS
8 h4 hTempo di permanenza idraulico
da -15 a  -50%Fanghi di spurgo
3 – 5 giorni> 10Tempo di ritenzione solidi (età del 
fango, SRT) 
2.5 – 4 g/L8 – 12 g/LSS  (biomasa)
CASMBR
10
19
MLSS < 12 g/L
20
Confronto delle superfici di impianti MBR e CAS-TF
[P. Côté et al. / Desalination 167 (2004) 1–11]
11
21
Svantaggi del sistema MBR:
• sporcamente e intasamento (fouling).
• costo delle membrane 
• costo energetico:
andamento del costo 
delle membrane.
22
12
23
Tecniche per contrastare il fouling:
• Aria dal basso (induce turbolenza, riduce la dimensione dei fiocchi 
limitando le resistenze diffusionali)
• Controlavaggi
Aria
24
fouling: removibile, irremovibile e irreversibile
13
25
Controlavaggio (Back flushing)
26
Operazione a flusso costante
14
27
Pore size 0.04 – 0.4 m (UF –MF), dimensione particelle 1 - 200 m
Materiali resistenti al lavaggio chimico
28
Hollow fibres
Diametro fibre 1 – 3 mm
15
29
Processo ZeeWeed
30
Modulo ZeeWeed
16
31
Modulo KUBOTA 
32
moduli inseriti nel reattore 
diffusore d’aria collettore di aspirazione del permeato 
17
33
Membrane ceramiche (CFM System)
34
18
35
36
CFM System
19
37
CFM System
 Resistenza alle alte temperature;
 Effluente di alta qualità, privo di solidi sospesi e batteri;
 Elevata resistenza ad agenti chimici di media aggressività;
 Semplice pulizia automatica con contro lavaggio ad alta pressione;
 Costi ridotti di gestione rispetto alle membrane polimeriche;
 Lunga durata del prodotto nel tempo, oltre i 10 anni
38
20
39
40
21
41
42
22
43
